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Dans ce travail, on se propose de développer une nouvelle approche pour la synthèse des 
procédés. Elle est formulée et appliquée pour la conception d'un procédé de fabrication 
de benzène. La nouvelle approche proposée procède par réduction d'une superstructure 
en utilisant l'analyse exergétique basée sur la méthode de redistribution des charges. 
Une superstructure est un schéma d'écoulement regroupant plusieurs procédés unitaires 
redondant en compétition pour réaliser la même opération. Ainsi la superstmcture 
contient plusieurs structures topologiques résultant de toutes les combinaisons possibles 
entre les procédés unitaires qu' eue contient. 
Dans ce travail on utilise une superstructure dans laquelle on dénombre 12 structures 
topologiques concurrentes pour réaliser la synthèse du benzène. En un premier temps, on 
a déterminé les paramètres de fonctionnement des procédés unitaires en utilisant des 
méthodes heuristiques et en effectuant des simulations partielles. Ensuite afin de 
comparer les 12 structures topologiques sur la base du rendement exergétique et de 
comprendre aussi les causes de dégradation énergétique au niveau des différents procédés 
unitaires, on a développé une nouvelle superstructure dite à «procédés concurrents» qui 
est une transformation expansive de la superstructure initiale. 
La superstructure à ((procédés concurrents» permet de regrouper les 12 structures 
topologiques concurrentes sur un même schéma d'écoulement, elle permet ainsi de les 
étudier et de les comparer simultanément. Le passage de la superstructure initiale à la 
superstmcture à «procédés concurrents» est effectué sur la base des trois principes 
suivants : 
1) ajustement des débits de matières premières pour avoir des sorties identiques au 
niveau des alternatives équivalentes, 
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2) permettre le mélange des courants devant les procédés unitaires dont le rendement 
exergé tique et les consommations d'exerg ie primaire et d'exergie transformée sont 
constants quelque soit la structure considérée, et 
3)  restitution des compositi«ns chimiques à la sortir des procédés décrits dans (2) par 
des séparateurs fictifs. 
Par la suite, on effectue une simulation de la superstructure B <<procédés concurrents* h 
I'ÿidr du logiciel ASPEN PLUS. on obtient ainsi les variables d'écoulements. chimiques et 
thermomécaniques. Ces variables permettent de calculer les parametses thermodyna- 
miques des procédes unitaires. ainsi chque procirdé est cariictéris6 par sa surface nette 
qui exprime son impact sur le rendement exergktique global de la structure topologique 
dans laquelle il est compris. 
A h  de choisir la meilleure structure topologique parmi les 12. la superstructure à 
«procédés concurrents» est riduite succ~ssivement. La réduction est effectuée en 
c»nstruisant des blocs à I'inttrirur desquels on dlimine les proc6dés unitaires qui ont les 
plus faibles surfaces nettes. Un hbc est défmi comme une surface de contrôle englobant 
des procedes unitaires en compdtition ayant les mêmes paramètres chimiques et 
thermomécaniques B l'entrke et à la sortie. Également à chaque étape de la réduction. on 
a d&xrniné les causes de contre performance thermodynamiques des différents procedes 
unitaires. La réduction de Id superstructure h «procédés concurrents» a nécessité les trois 
h p e s  suivantes : 
1 )  pour la premigrt: réduction. les blocs sont constitués d'alternatives de proc6d6s 
unitaires qui sont localement en çomp6tition. 
2) pour la deuxième réduction. les blocs sont constitués de procedés unitaires consé- 
quents qui constituent des ensembles localement en compétition, 
3) enfin pour la dernière reduction. les blocs sont constitués par des procédés unitaires 
conséquents appartenant des groupes de sous procédés independants 
La riduction de la superstructure à «pr«cCdb concurrents» a permis d'accéder à la 
topologie optimale du point de vue du rendement exergétique. On accède ainsi 5 une 
structure incluant une membrane et un übsorkur. Par analyse des charges exergétiques 
au cours des réductions successives. on a pu m é h r e r  le rendement exergétique de la 
structure optimale en redistrihuant les charges exergétiques de la membrane sur I'absor- 
kur .  La redistribution des charges s'est traduite par une relocrilisation de I'absorbeur. 
Le problème de la synthèse du hendne a également été résolu par uD0ugia.s. 1985. et 
.K«cis et Grossman. 198% en utilisant respectivement l'approche hiérarchique et 
l'approche mathématique. Le schema d'écoulement obtenu par l'approche qu'on a pro- 
posée conduit à une réduction de la consommation de matiére première et donne 
egalrment le meiUeur rendement exergétique. 
La mkthode de synthèse des procéd6 qu'on a développée dans ce travail permet : 
a) Iri considération de plusieurs possihilitCs tout en ayant le contrôle du design. et 
h) la gçnération de nouveiies dtrrnatives topol«giques qui n'Ctaient pas incluses dans la 
superstructure de base. 
Cependant dans l'approche proposée. on ne tient pas compte du coût du capital lit5 aux 
differents procédés unitaires. ainsi il est ndcessaire de vérifier le potentiel économique une 
fois le design termine. 
ABSTRACT 
The purpose of this work is to propose a new approach for process synthesis. It is 
formulated and tested for the design of a chernical plant producing benzene. In general, 
this new approach uses thermodynamic concepts in particular exergy analysis based on 
the method of load redistribution. 
InitiaUy, we use a superstructure found in the literature including many structures com- 
posed of unitary processes for which a number of dif3erent pieces of equipment may be 
chosen. The funaionai parameters for each of them are determined using heuristic 
methods and partial simulations. Next three principles which d o w  the Uiitial super- 
structure to be transformed into a new one are developed. This new structure cded 
"concurrent processes" superstructure aiiows to study simultaneously ail concunent 
structures. The principles used for this transformation are : 
1) adjustment of raw material flows in order to mix exit flows of concurrent equivaient 
unitary processes; 
2) mixing the flows at the entry of the unitary processes which have constant efficiency 
and exergy consumption; 
3) correct the flow separation at the exits for aii processes involved in p ~ c i p l e  (2). 
Using the software ASPEN PLUS, the "concurrent processes" superstnicture can be 
simuiated. Various flow variables, Le, chemicai, thennomechanical and themodynamic 
can then be accessed and anaiyzed. 
Using the results of the simulation and exergy method loads redistribution, a stmcturai 
optimization can be carried out. The objective is to analyze the exergy loads of each 
unitary process and determine the best structure which has the highest exergy efficiency. 
Each process is characterimi by the expression of its net exergy efficiency surface that 
includes its efficiency, primary and transformed &action of exergy consumed. For each 
process, the interaction with other processes and their effect in the global efficiency may 
be quantified. The net exergy efficiency surface dows the unitary processes or 
regrouped processes havïng the smallest net sufice to be elirninated. 
The superstructure is then reduced by using blocs. A bloc is composed by concurrent 
unitary processes characterized by the same chernical and thermomechanical conditions at 
the entry and also at the exit. We need three reduction steps in each step blocs are 
defined and inside each of them we eliminate unitary processes which have the lowest 
net exergy efficiency surface. The three steps are iisted below : 
1) for the fxst reduction, blocs are composed by unitary processes which are locally in 
competition; 
2) for the second step, blocs are composed by consequent unitary processes. They form 
groups which are locally in competition. 
3) at the last step, blocs are composed by unitary processes which belong to independent 
groups of sub processes. 
The optimal structure obtained by reduction contains an absorber and a membrane. By 
analyzing their exergy loads, the exergy efficiency of the optimal structure is subsequently 
irnproved by relocating the absorber. 
Findy the target heat loads for the hot and cold utilities for the heat exchanger network 
are detennined. 
We compare Our results with those obtained for the same synthesis using mathematical 
and hierarchical approaches, our approach yields to the best exergy efficiency and the 
lowest raw material consumption. 
The method proposed allows the integration of engineering decisions of the functional 
design parameters of a chernical plant to be carried out. It is aiso possible to detect the 
reason of the poor performance for those structures which has been eiiminated. 
One of the highlight of this method is the possibility of relocating a unitary process. This 
aiiows to generate new structures which were not includes in the initial superstructure. 
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INTRODUCTION 
La synthèse des proct5dés a pour objet de rtkliser la production industrielie d'une 
suhs tance initialement synthktisée au laboratoire. Pour se faire, trois étapes interactives 
sont nécessaires : le choix des procédts unitaires, Ia détermination des paramètres de 
fimctio~ement et I'élaboratian du schéma d'6coulernent. 
La synthèse des procédés est l'objet de recherches approfondies impliquant plusieurs 
disciplines, l'objectif le plus courant est de satisfaire une demande de production dom& 
. . 
tout en minimisant les coûts ou maximiser les profits. Cependant si l'objectif d'une unité 
de fabrication est de faire des profits, il reste que certaines contraintes sous-jacentes ne 
peuvent être occultties, il s'agit notamment de la minimisation de la consommation 
énergetique globale, du respect des normes environnementales. de sécurité, etc. 
Pour r6aliser son design, l'ingdnieur dispose de plusieurs solutions pour le choix des 
pr«cédCs unitaires, cependant il reste souvent h déterminer une structure optimale de 
mSme que des paramétres de fonctionnement dequafi. L'<rvolution de l'informatique 
apporte un outil nouveau, en effet il est possible de tester les Cventuelies solutions 
retenues à l'aide d'un simulateur. Mais cet apport certes très efficace ne résout pas le 
probEme en entier, il est necessaire de le combiner avec d'autres méthodes. Plusieurs 
approches ont étd proposCes pour la synthhr des procEdés, parmi ksqueiies l'approche 
hiérarchique et mathkmatique, il existe également des approches basées sur la thermody- 
nrirniq ue. 
~Douglas, 1985.1988» propose une approche hiérarchique menant B I'tlaboration d'une 
structure irréductible. D m  cette approche, les paramètres de fonctionnement des 
différents procédés unitaires ainsi que leurs choix sont fxés B L'aide de méthodes 
heuristiques. Les methodes heuristiques sont des solutions ou des techniques dejà 
Cprouvées sur des cas réels. A chaque étape du design, le concepteur évalue le potentiel 
Cconomiquc qui selon le cas dtterminr Iii pertinence de l'introduction d'un proctdé 
unitaire. 
La puissance de calcul des ordinateurs a permis de mettre au point une nouvelle méthode 
bas& sur la modt9isation mathématique <<Edgard et Himelblau, 1988; Papoulias, et 
Grossmann, 1983» pour ne citer que ceux-ci. Dans cette approche kt conception est 
transcrite dans un modèle de programmation mathbmatique avec comme fonction 
objective la maximisation des profits ou la minimisation des coûts. Les dinérentes équii- 
tiims du modèle reprksentent !es Squat ions des procedés unitaires, les contraintes de 
fonctionnement et de production. La r6s»luti«n fait souvent appelle h ia technique 
M.1.N.L.P (Mixed Intrger Non Linrar Prograrning), qui comporte des variables discr2tes 
et continues liées p u  des équations linéaires ou non Linéaires <<Duran et Gossmann, 1986~ 
La thermodynamique est souvent utilisée pour déterminer les limites de performance des 
proddCs, elle sert aussi à dttsrmincr les causes de contre performance. Son utilisation 
pour la synthèse des proc6dçs est Iuriitée par le fait qu'elle n'intègre pas de variables 
ic«n«miques, cependant une approche baste sur Ia thermodynamique est souvent proche 
de l'optimum Cconomiqur «Grossman, 1985.. Ce fait s'explique parce qu'elle permet la 
minimisation de la d6gndation de l'inergie et des matigres premières qui constituent des 
Facteurs de production importants. Les méthodes thermodynamiques actuelles semblent 
ttre Limittes par le f i t  qu'elles n'intitgrent pas souvent le proctdt dans sa globalité, mais 
cherchent plutôt à. améliorer localement les procédés unitaires. 
Dms ce travail, on se propose de développer une nouvelle approche de synthèse basée 
sur la thermodynamique utilisant la méthode d'anaiyse exeqt tique dans sa formulation 
proposée par «Brodyansky et al.. 1994~ qui utilise la notion de redistribution des charges 
cxergétiques. Ainsi en partant d'une superstructure, tide de la littérature, incluant 
plusieurs procédés redondants en compktition, on a développé trois principes permettant 
sa transformation en une superstructure dite A «procédés concurrentsn qui tient compte 
des spécificitts de chacune des structures topologiques qui y sont incluses. La 
superstructure à «pr»cédés concurrents» permet de faire l'étude simultanée de toutes les 
structures en compétition. Le choix entre Irs procedés unitaires concurrents est basé sur 
la valeur de la surface nette qui permet d'évaluer l'efficacité de chaque procédé unitaire, 
son influence sur les autres procCdts unitaires et son impact sur le rendement global du 
sys terne. 
On utilise pour ce travail le logiciel ASPEN PLUS qui permet d'effectuer une simulation 
complète de la superstructure à aprucédés concurrents» et ainsi d'accéder aux panmétres 
d'6coulemrnt. chimique. thermomécanique et thermodynamique. 
Le travail est présente en sept chapitres comme suit : le premier dtcnt les spécifications 
du proc6dt5 de fabrication du benzkne; quelque approches utilisées en synthèse des 
procédés sont presrntées dans le chapitre deux; l'approche exergétique basée sur la 
méthode de redistribution des charges est expiiquCe en détail dans le chapitre 3. Le 
chapitre quatre présente la superstructure de base obtenue de la littérature. on y traite 
tgalrmrnt de la détermination des paramdtres de fonc t io~ement  des procédés unitaires 
ainsi que des débits de matières premières. Les chapitres cinq et six constituent 1'0s- 
sature du travail, en effet on y d6veIoppe les concepts de transformation de la 
superstructure et l'évaluation des procçdés en compétition ainsi que la solution fmale 
d&mnin&e. enfm on y d6terminr les cibles en utilités chaude et froide du reseau 
d'kchangeurs de chaleur. Pour f ~ ,  dans le chapitre sept on effectue une évaluation et 
une comparaison de i'approche testée par rapport à la méthode mathématique et à 
l'approche hiérarchique. 
CHAPITRE 1 
Pour notre ttude la formulation du probEme est tircre du travail de «Douglas, 1988». 
Le benzène est produit par reaction du toluhe sur de l'hydrogène, une partie du benzène 
priiduit se transforme en diphtnyl par une réaction d'équilibre: le diphényl constitue un 
sous produit. 
1.1 Caractéristiques des réactions 
On a deux réactions en série dtkrites ci-contre : 
C6H5 -CH, + ff, -t C6H6 +CH, 
CKi = méthane 
C ~ ~ H U I  = diphényl 
La réaction primaire est une hydrodésalkylntion du toluène en benzène, le groupe 
mithyle est rompu et il est remplacé par un atome d'hydrogène. on obtient ainsi du 
k n d n e .  Le second atome d'hydroghe SC Lie au méthyle libre pour former du 
mkthane. La réaction est exothermique et on n'utilise pas de catalyseur. 
La seconde réaction est une réaction d'équilibre. Le benzène par déshydrogénation 
transforme en diphényl, ce dernier peut se combiner avec l'hydrogène pour reformer du 
benzène. 
1 3  Spécification du design 
1.2.1 Matières premièrrs 
Les matières premiéres sont wnstituées de toluène en phase liquide et d'un mélange 
gazeux composé d'hydrogène et de méthane. Le méthane est considéré comme une 
impureté et il est inerte dans le réacteur. Le tableau 3.1 indique les compositions ainsi que 
lu pressions et températures des courants de matières premières. 
Tableau 1.1 : Spécification des matières premières 






La température à l'entrée du réacteur est 6xée à 62 1,11 O C, la pression est de 34,47 bars. 
La sélectivité (S) est définie dans ce contexte comme le rapport entre le nombre de moles 
de benzène formées sur le nombre de moles de toluène qui ont réagi. Eue est obtenue de 
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0 .036  
S = I -  pour X < 0,97 . 
(1 - xy" 
On designe par X le taux de conversion, qui est défmi comme le rapport entre le nombre 
de moles de toluène qui ont r&gi sur le nombre de moles de toluène disponibles à 11entr6e 
du rkacteur. 
1.2.3 Spécification de la production de benzène 
La production de benzène dCsUec est de 265 h o 1  / hr avec une pureté de 99,97 %. 
12.4 Contraintes de fonctionnement 
Les wntrainies suivantes doivent être respectees : 
a) Le rapport du nombre de moles d'hydrogène sur la somme des quantités molaires des 
aromatiques (benzkne. diphinyl, toiutne) B I'entree du rtracteur doit être supCrieur ou 
Çgül à 5 pour éviter la cokBhction. et 
h) la temperature 1 la sortie du rthccteur doit Stre ramenée à 704OC pour éviter des 
rkac tio ns d ' hydrocraquage. 
Le probl2me ainsi formulé doit Stre résolu par h détermination d'un schéma d'écoulement 
incluant différents proctdts unitriires (réacteurs, sçparateurs, mélangeurs, équipements 
auxiliaires) qui doivent également Stre choisis. Pour chacun des ces procédés unitaires, on 
doit dCtenniner les paramètres de fonctionnement. 
CHAPITRE 2 
DESCRIPTION DE L'APPROCHE PROPOSÉE 
2.1 Problèmes à résoudre pour la synthèse des procédés 
L'analyse des probkmes à rtkudre pour la synthèse des procédks, ainsi que les 
différentes approches suggérées pour leur résolution ont t t t  proposées par «Srnith, 
1 W5». 
La synthèse des procédés ntccssite les trois ttapes suivantes : le choix des procCdCs 
unitaires, la détermination de leurs paramètres de fonctionnement et h dCtermination des 
interconnexions entre les procid!dçs unitaires et les circuits des courants de matière qui 
conduit au schema d'écoulement. À ce niveau deux questions fondamentales sont 
so uievées : 
1 )  peut - on trouver toutes les structures possibles ?, et 
2) peut - on comparer toutes les structures trouvees sur une base commune?. 
Une fois qu'un procédt de base est déterminé. il est dors possible de l'améliorer en 
ajoutant, en éliminant des alternatives ou en modifint les paramètres opératoires. On 
effectue ainsi une optimisation structurale ou paramttrique ou h combinaison des deux. 
Chaque solution trouvée peut Otre Cvaluée selon un des critères décrits ci-après ou en les 
combinant : 
a) performance économique, 
b) efficacité Cnerg&ique, 
c) minimisation des rejets, 
ci) sécuritk, et 
e) flexibilité. 
2.2 Approches pour la synthèse des procédés 
Pour resoudre les probl2mes soulevc's, plusieurs approches ont Bté proposées, on rappelle 
ici t s  plus utilisées pour Ia synthbe des procédks de &nie chimique. 
2.2.1 Modèle de l'oignon 
Le m«d& de l'oignon est un concept de design qui proctde par sCquence hihrchique. 
L+e rkacteur chimique est choisi en premier, suivi du système de séparation. h h troisicme 
couche on détermine le réseau d'échangeurs de chaleur, à la dernière couche on effectue 
k design des equipements de production des utilités (vapeur. Clectricité, etc.). La figure 
2.1 montre les dinerentes couches du modèle de Poignon. 
Fieure 2.1 : Couches du mod& de I'oignon (d'aprés Smith, 1995) 
2.2.2 Approche hiérarchique pour l'obtention d'une stmcture irréductible 
Cette approche a étt5 introduite par <<Douglas, 1985,1988»; elle est essentiellement basée 
sur le modèle de l'oignon. 
Principe : 
À chaque niveau de décision. des méthodes heuristiques sont utilis6es pour choisir un 
procédé unitaire et la structure convenable entre It: nouveau procédé introduit et le 
système existant. En l'absence de méthodes heuristiques, plusieurs alternatives sont 
gtWrées, le choix fuial est validé par une mdyse fmancière en évaluant le potentiel 
gconomique. À chaque étape on obtient ainsi une structure irréductible. d'après le travaii 
de ~Douglas, 1 9 8 5 ~  il a identifié 5 niveaux de décisions hiérarchiques : 
1 )  choix du type de procidé (continu ou discontinu), 
2) structure des entrees et sorties, 
3) structure des courants de recyclage et choix des réacteurs, 
4) système de séparation, 
4- 1) système de séparation de Iri phase vapeur, 
4-2) système de séparation de Iri phase liquide, 
5) conception du r6seau d'échangeurs de chaleur et des procedés de production 
des utilités. 
Avantages de l'approche hiérarchique : 
Les avantages de cette approche sont : 
a) le concepteur peut contr6lrr les décisions essentielles à chaque étape, il peut ainsi 
y inclure les donnies intangibles, et 
b) il permet l'obtention rapide d'un design rt5aliste. 
Inconvénients de l'approche hiérarchique 
Les inconvénients de cette approche sont : 
3) elle ne permet pas de faire une analyse globale de tout le procédé par évaluation des 
interactions entre les différentes composantes. et 
b) les choix étant bas& sur des méthodes heuristiques, ils peuvent être imprécis dans 
certains cas. 
2.2.3 Création et optimisation d'une superstructure réductible : 
approche mathématique 
Principe : 
Une étape initiale précède l'optimisation, eue consiste en une étude qualitative de la 
morphologie du procédé afm de trouver toute les structures logiques possibles. On 
obtient ainsi une superstructure regroupant un nombre fmi de procédés unitaires 
redondants parmi lesquels sera choisi le procédé optimal. La seconde étape consiste en 
une transcription du design en formulation mathématique à l'aide de deux types de 
variables : 
1) des variables continues qui définissent les paramètres de fonctionnement dans les 
modèles mathématiques des procédés unitaires et les variables de design (débits, 
composition, température, pression, taille des équipements, coûts et profits), et 
2) des variables entieres qui défïîissent la topologie de la superstructure. Ces variables 
sont en gCnéral binaires et peuvent alors prendre seulement deux valeurs O et 1 
définissant l'existence (1) ou la non existence (O) du procéd8 unitaire ou d'une 
connexion. 
L'optimisation de la structure et des param&res du procéd6 impliquent ainsi la 
résolution d'un problème de programmation non linéaire en variables mixtes 
(M.I.N.L.P), «Papoulias et Grossmann, 1983 ; Kocis et Grossmann, 1988; Kocis et 
Grossrnann, 1989». 
Avantages de ['approche mathématique : 
a) l'approche est globale, ce qui est une condition nécessaire pour obtenir une 
conception optimale 
h) l'analyse produit une superstructure logique et assure que toutes les alternatives sont 
co nsid&ées, 
C )  ce type d'analyse permet de  te^ compte des domtes économiques, et 
d) il est possible d'obtenir une solution automatisée. 
Inconvénients de l'approche mathématique : 
a) on ne peut accCder à la structure topologique optimale si elle n'est pas incluse dans 
la superstructure initiale, 
h) 1s «savoir-faire» de l'ingçnieur n'est pas utilist5 pour l'optimisation. 
C )  1es intangibles (sécurité, environnement , etc.) sont difficiles à inclure dans la 
formulation mathématique, et 
d) les difficultés iiées à la formulation et à la résolution du problème mathtmatique. 
ce qui nécessite de puissants outils de calcul. 
2.3 Utilisation de la thermodynamique pour la synthèse des procédés 
&rossmann, 1 9 8 5 ~  fait une analyse des approches utilisées pour la synthèse des 
prwid6s. Une synthese basde sur la thermodynamique conduit A un design ayant un bon 
rendement exergttique. elle permet ainsi de minimiser la dégradation tnergétique. des 
matières premières ainsi que la riduction des rejets. 
Les applications les plus courantes de l'approche thermodynamique sont : 
la détermination des cibles, lbptimisation paramétrique et i'6vduation individuelle 
d'alternatives en compétition. 
2.3.1 Détermination des cibles 
La determination des cibles est surtout utilisCe pour la conception des réseaux 
d'~chimgeurs de chÿleur. la méthode d'analyse du pincement en est l'application h plus 
cikveIopp6e. Elle permet entre autre de pr6dire les quantités de chaleur et de puissance 
frigorifique minimales, la surface d'&change globale ainsi que le nombre d'échangeurs de 
clirileur. Cette approche sera diseutCe au chapitre 6. 
2.3.2 Op tirnisaticn paramétrique 
Cette approche suppose la connaissance d'un procedé de base qui nécessite l'optimisation 
des paramètres de fonctionnement. Elle est basée sur l'évaluation de l'efficacité ou des 
pertes exergétiques de chaque procÇdt unitaire. l'évaluation permet la localisation des 
zones les plus d6gradantes et va ainsi d é f h  un ordre de priorité pour les études à mener. 
On cherche par cette méthode à reduire les pertes exergétiques les plus élevées. 
2.3.3 Évaluation individuelle des procédés unitaires 
Une approche a et<! proposCe par 4zargut. Morris et Steward. 1 9 8 8 ~  basée sur la 
determination d'un coefficient nommé CExC (cumulative exergy consumption) défuù 
comme égal à la somme des exergies des ressources naturelles consommées dms le 
procédé globd Ce coeficient donne une estimation quantitative de la consommation 
J'rxergie de chaque alternative de procédés possibles pour une mSme production. il 
permet dors de faire une cIassification objective e n  se basant sur les CExC. 
2.3.4 Avantages 
L r s  approches par I'optimisation p;irmétrique et par évaluation individueUe des procédés 
unitaires présentent les avantages suivants : 
a) ces approches permettent de faire une comparaison sur une base objective de 
plusieurs alternatives qu'il faudra cependant Ctudier individuellement, 
b) eiles permettent de déterminer des stratégies de reduction de la consommation en 
matière première et en combustible, et finalement 
c )  dans le cadre de ces approches. le savoir faire de l'ingénieur est prise en compte 
dans Ir choix des procçdés unitaires ainsi que des panmètres opératoires. 
2.3.5 Inconvénients 
Les approches par I'optimisntion paramCtnque et par Cvaluation individuelle des procidis 
unitaires présentent les inconvthients suivants : 
a) elles ne permettent pas d'Ctudier Ies interactions entre les ddferentes parties d'un 
pro ckd& 
b) ia rdduction des pertes sur une partir: du procCdé ne garantit pas nécessairement 
l'amélioration du rendement global. 
C) ii est difficile d'étudier toutes les possibilit6sl et 
d) eues ne permettent pas de tenir compte du coût du capital dans l'évaluation des 
alternatives, cependant eues conduisent souvent A un design proche de l'optimum 
économique, « Grossmann, 1985 ». 
2.4 Description de l'approche proposée 
Dans ce travail, on propose une nouvelle approche bas& sur I'analyse exergttique. Les 
diK6rents aspects ciblés sont la considération de plusieurs alternatives simultanément, 
I'Çvduation de l'impact de chaque procédé unitaire sur le système en entier, et la prise en 
compte du savoir faire du concepteur. 
On effectue une optimisation structureii: en sr  basant sur une superstructure incluant 
plusieurs procedés en compétition. Les differentes alternatives sont comparées en utilisant 
l'analyse exergétique basée sur la methode de redistribution des charges, le procéde choisi 
est celui qui donne le meiileur rendement exergétique. Les paramètres opératoires sont 
constants, ils sont fmts en se bascint sur des méthodes heuristiques et en effectuant des 
simulations partielles pour determiner des conditions opératoires satisfaisantes. Pour 
effectuer une partie de ce travail. le simulateur ASPEN PLUS a été utilisé. 
2.4.1 Description du simulateur ASPEN PLUS 
Toutes les simulations sont effectuees en utilisant le logiciel uASPEN PLUS». C'est un 
simulateur modulaire séquentiel qui contient des modèles de procédés unitaires ainsi 
qu'une base de donnees tr2s etendut: incluant les propriités physiques et chimiques des 
rntiti&res. 11 permet en outre d'accéder aux variables d'écoulement et thermodynÿmiues 
avec lesquelles on détermine l'exergie des courants de matière ainsi que les 
consommations d'exergie et les rendements des diffkrents procédés. Les différentes 
expressions utilisies pour les calculs exergCtiqurs sont exposées au chapitre 3. 
CHAPITRE 3 
ANALYSE EXERGÉTIQUE PAR LA MÉTHODE 
DE REDISTRIBUTION DES CHARGES 
3.1 Notion d'exergie 
Une explication détaillée du concept de l'exrrgie est disponible dans la litterature : 
(Brodyansky et al. 1994; Kotas. 1995; Szargut. Morris et Steward; 1988 ). 
3.1.1 Classification des formes d'énergie : 
L'knergie se manifeste sous plusieurs fornies, chacune avec ses caractéristiques et ses 
quÿlités. La qualit6 est qualitativement synonyme de la capacitd à provoquer des change- 
ments. Les différentes formes d'knrrgie peuvent être classées en deux catégories : les 
formes d'énergie dites ordonnkes et les formes d'énergie dite d6sordomees. 
Les formes d'énergie ordonnées : 
Elles sont de deux types, l'aiergie potentielle et l'énergie cin6tique. Ces formes d'énergie 
possèdent les caractéristiques suivantes : 
a) il est possible de passer d'un type à l'autre avec une conversion totale en operant de 
h p n  réversible, et 
b) le transfert d'énergie ordonnCe entre deux systhnes s'effectue uniquement par échange 
d'energ ie travd, 
c) le transfert d'énergie ordonnée entre deux systèmes n'entraîne pas de variation d'en- 
tropie. de tek procédés peuvent dors étre analysés uniquement A l'aide du premier 
principe de la thermodynamique. et 
d) les paramètres de l'environnement ne sont pas considér6s lors du transfert d'énergie 
ordonnée entre deux systèmes. 
Les formes d'énergie désordonnées : 
11 s'agit de toute forme d'énergie autre que les formes d'énergie cinétique et potentielle. 
Parmi les formes d'energie désordonnées on peut citer. l'énergie interne de la matière. 
1'6nrrgie thermique, l'énergie chimique et ltt5nergie associée au mouvement de turbulence 
des fluides. Les formes d'hergie dtsordonnfes possèdent les caractéristiques suivantes : 
a) pour avoir un maximum de conversion d'une forme d'hergie désordonnée en une 
forme ordonnée, il est nécessaire d'avoir un procédé entièrement réversible, 
h) la limite maximale d'une telle conversion dépend des param2tres thermodynamiques du 
procédé mais aussi de l'environnement. 
d) la conversion entraîne en gÇnérd une variation d'entropie. et 
C )  l'analyse des formes d'énergie d6sordonnées nécessite la considération de la deuxième 
loi de la thermodynamique. 
3.1.2 Sens physique de I'exergie 
Pour caractériser quantitativement la quidit6 des différentes formes d'inergie 
d6sordomées, un standard universel de qualité doit être définie. Le travail maximal 
obtenu 1 partir d'une forme d'energie en prenant comme rbférence les paramttres 
envir«nnementaux est choisi comme standard et il est désigné sous le nom d'exergie. 
3.2 Définition de l'exergie : 
On déffit i'exergie comme le t r a v d  maximal réversible que l'on peut tirer d'un courant de 
mati&re ou d'knergie lorsque celui-ci est port6 à réquilibre avec l'environnement pris 
comme ktat de référence. 
L'état de référence : 
Un principe de base pour la mbthode d'analyse B travers le concept d'exergie est le fait 
que tous les calculs adoptent un itat commun de référence par rapport auquel la 
substance du syst2me perd sa capacité de produire encore du travail. Cet état de 
rt5firence est généralement Itnvir«~ement. l'exergie de l'environnement est nulle. 
L'environnement est caractdrisk par le fait que ses paramètres restent constants durant les 
interactions avec le procédé analysé. Une seconde condition est que les composantes de 
I'enviro~ement doivent être en équilibre thrrmodynarnique. Pour plusieurs cas d'études, 
il est suffiant de caractériser I'environiiernent par trois paramètres que sont Iri 
température, h pression et la composition chimique. 
Pour notre Ctude. l'atmosph~re caracttkisc: l'environnement. la température de référence 
est de 25 OC . Ia pression est Çgde à 1.013 bar. 
3.3 Composantes de l'exergie 
Pour un courant de matière on distingue plusieurs composantes de l'exergie, les plus 
significatives dans notre étude sont les composantes chimique, thermique et thermo- 
L'exergie chimique : 
L'exergie chimique est carûcthistr: pour un courant de matière se trouvant dans Ies 
conditions de pression et de température de l'environnement (Po et To). Elle est défmie 
comme étant égaie au travail maximal qu'on peut obtenû quand la substance en 
considtration est amenée de Mat auquel se trouve l'environnement jusqu'à Mat actuel 
par des procédés supposant un transfert de chaleur et de matière seulement avec 
l'environnement. 
Mathématiquement l'exergie chimique est exprimée par les équations ci dessous, respec- 
tivement pour une substance dans un mklange et pour l'exergie chimique totale d'un 
mélange de gaz parfaits ou d'une solution idéale: 
Exi  = ni(e,i + RT~lmi) (3.3) 
Em = C ni(&i + RTolnri) (3-4) 
Pour une mélange de gaz r6eL on a l'expression de l'équation ci-après, 
Em= 2 ni(e,i+RTolnyai) (3-5) 
r, = exergie chimique molaire standard de la substance i, 
m = mélange, 
ni = nombre de moles de la substance i, 
R = constante des gaz parfaits, 
To = température ambiante, 
x, = fiaction molaire de la substance i, 
3 = coefficient d'activité de ia substance i à ia pression et à la temperature de l'ambiance. 
On trouve les valeurs des exergie chimiques standards molaires dans plusieurs ouvrages, 
pour notre étude les valeurs sont tirées de do tas ,  9 9 5 ,  elles sont indiquées il l'annexe 1. 
L'exergie thermique : 
L'exergie thermique exprime la quantité de travail maximale réversible que l'on peut 
soutirer d'une source de chaleur se trouvant il une temperature T qui est ramenée à la 
température T. de I'ambiance, eiie est exprimée par : 
EP = Q(I - T a )  (3-6) 
EQ = exergie thermique, 
T = température de la source de chaleur, 
7" = temperature ambiante. 
L'exergie thermomécanique ou exergie physique : 
L'exergie thermomécanique est cigale il la quantite de travail maximale réversible obtenue 
en faisant évoluer un courant de matière de son état initial à Mtat de I'enviro~ement par 
un procédé physique faisant intervenir seulement des in teractions thermiques avec 
l'ambiance. Au cours de I'évolution, la composition chimique est constante. L'exergie 
thermomécanique est exprimée par : 
Eth = lil * [(h-ho) -To(s-so)] (3.7) 
= débit massique, 
h. s = enthalpie et entropie massique du courant ;l P et T, 
h, so = enthalpie et entropie massique du courant à P. et T, 
P. T = température et pression du courant, 
Po, T, = tempkrature et pression de l'environnement. 
3.4 Utilisation du concept d'exergie 
En utilisant le concept d'exergie. la thermodynamique est capable d'aboutir : 
a) à mettre en tvidence le manque d'efficacité de certains procédés, les pertes dans les 
équipements ou dans les installations, et 
b) à Ctablir des rendements qui tiennent compte des deux lois de la thermodynamique. 
Les méthodes d'analyse utilisées sont : le bilan exergétique, la détermination des 
rendements et la méthode de redistribution des charges. 
3.4.1 Bilan d'exergie 
La comptabilitC exergétique effectuée à l'aide du bilan permet de faire une évaluation 
quantitative de ia degradation énergétique, c'est B dire de calculer les conséquences des 
irréversibilités thermodynamiques. Le bilan d'exergie autour d'un sys the  en regime 
permanent est illustré par h figure suivante : 
Système 
Fieure 3.1 : Bilan d'rxergie autour d'un syst5me. 
Lf6quation du bilan est exprimte par : 
D =  E , + E Q - W - E ,  
D = perte d7exergir due aux irréversibilitks dans le système, 
E, = exergie du courant de matisre h l'entrée du système. 
Es = exergie du courant de matitre à la sortie du système, 
Ec> = exergie de La quantité de chdeur fournie au système. 
Q = quantité de chaleur fournie au systtmr. 
T = température B laquelle la quantité de chaleur est fournie, 
T, = température ambiante, 
W = travail produit par le système. 
3.4.2 Nouvelle formuiation du rendement esergétique 
La nouvelle formulation du rendement exergétique proposée par dCostenko, l983», puis 
par la suite développée par d3rodyansky 
l ia  l'efficacité exergétique à l'utilisation 
classique défini par l'équation cidessous 
77, 
et ai., 1994)) et «Sorin et ai., 1994)) permet de 
pratique d'un procédé. En effet le rendement 
reste incomplet pour certains cas. 
E, = exergie à la sortie, 
E, = exergie à l'entrée, 
% = rendement exergétique 
Considérons un réacteur chimique avec un t a u  de conversion du réactif de base nui, 
I'exergie à l'entrée est don égale a I'exergie à la sortie. En utilisant l'équation (3.8), le 
rendement exergétique est alors égaie à 1, certes les pertes d'exergie sont nulles, mais le 
réacteur ne produit rien!. 
Pour résoudre ce problème la notion d'exergie en transit a été introduite. L'exergie en 
transit est définie comme une partie de I'exergie qui traverse le système sans être 
transformée ni eansférée. Une méthode de calcul systématique a été développée par 
d3rodyansky et al., 1994», pour évaluer I'exergie en transit pour toutes les fonnes 
d ' exergie. 
Exergie chimique en transit : 
Elle est exprimée par l'équation suivante : 
Exe = exergie chimique en transit du courant, 
eu = exergie chimique molaire de la substance i dans le mélange à la sortie du procédé. 
ni" = min (ni, n~), debit molaire du composant i en transit. 
Exergie thermomécanique en transit : 
ELle est exprimQ par l'équation ci dessous. 
E'PT =nl.min[e,(~,,~"~);e,(~,,~""):e,(~,,~~);e,(~,,~"")] 
pr = exergie thermomécanique en transit. 
e, = exergie thermomkcanique massique à l'entrée du système, 
es = exergie thermomécanique massique à la sortie du système, 
riz = masse en transit, la quantite de matière du courant qui transit entre l'entrée 
et la sortie, 
Pc = pression il l'entrée et il la sortie du système, 
Px = pression à la sortie du système, 
T"" = température minimale entre l'entrée et la sortie. 
En utilisant la notion d'exergie en transit, l'expression du rendement devient alors : 
Le numérateur indique l'effet utile net produit et le dénominateur la dépense nette. En 
recalculant le rendement exergdtique du réacteur avec un taux de conversion du réactif de 
base très faible, le rendement exergétique est également proche de zéro. 
3.4.3 Analyse exergétique par la méthode de redistribution des charges 
La méthode de redistribution des charges a tt6 propos& par &orin et Brodyansky, 
1992», la nature de l'exergie consommée dans un procédé est classée en 2 catégories : 
1) consommation d'exergie primaire, et 
2) consommation d'exergie transformée. 
L'exergie primaire est associée à l'exergie qui entre d m  le 
l'exergie transformée est associie aux flux intem6diaires entre 
système global, alors que 
les procédés unitaires. 
Ainsi pour chaque procédé unitaire on peut d é f u  une charge exergétique qui est égale 
au rapport entre I'exergie consommée par le procédé en question sur I'exergie tutde 
consommée par le systiirne en entier. Cette charge est divisée en charge primaire et 
transformée, tenant ainsi compte des consommations d'exergie primaire et transfonrkc. 
Avec ces notions une expression du rendement global a Cte proposée usorin et 
Brodyansky, 1992>,, elle est exprime<: par l'équation suivante. 
q . ,  = rendement exergétique global du sys the  et du procédé unitaire i, 
A , ,  . A., = charges primaire et transfomie du procidé i. 
De cette expression dCc«ule les deux principes de la redistribution des charges 
nocessaires pour augmenter le rendement exergktique, ils sont formulés comme suit : 
a) augmenter les charges primaires sur les procédés ayant un rendement exergétique 
klevé, et 
b) réduire les charges transfomees sur les procédés ayant un rendement exergetique 
faible. 
L'expression qnA,,, - (1  - qr.; )Ari  cwilcttrisc la contribution nette du procédé i sur 1e 
rendement global, l'augmentation du ler terme (positif) entratne un accroissement du 
rendement global croissant avec la vaieur du rendement qe.,. La diminution du 2eme 
terme (négatfi, entraîne également un accroissement du rendement global décroissant 
avec la valeur du rendement. Une représentation graphique du rendement global est 
proposte comme illustrée par ia figure suivimte : 
Figure 3.2 : Diagrammes des charges, redistribution des charges de 2 ans 1 . 
Dans ce système d'axes, les surfaces de droite expriment h relation q,,A,, , et les 
surfaces de gauche la relation ( I - q p j  )A ,i , le rendement global est alors h différence 
entre les totaux des deux groupes de surfrtces. 
On introduit ici ia notion de surface nette d'un procédé i, qui exprime son impact sur le 
rendement global : 
(Snette); = qeihp, - (1- v e j ) A t j  (3.1 3) 
Le rendement global est la somme des surfaces nettes des difftkents proctdés unitaires. 
CHAPITM 4 
PRÉSENTATION DE LA SUPERSTRUCTURE DE BASE, 
DÉTERMINATION DES DÉBITS DE MATIÈRES PREMIÈRES 
ET DES PARAMÈTRES DE FONCTIONNEMENT 
DES PROCÉDÉS UNITAIRES 
Comme énoncé dans le paragraphe 2.4. l'approche qu'on propose est basée sur une 
superstructure. On rappek égaiement que l'optimisation est structurale, ceci suppose 
dors des paramètres opératoires fues. Dans ce chapitre, on définit la superstructure 
considérée, également on détermine les débits de matières premières ainsi que les 
paramètres opératoires de chaque procédé unitaire inclus dans la superstructure. 
4.1 Superstmcture de base 
Par déffition la superstructure regroupe un nombre f d  de structures de procédés, cela 
suppose qu'il y a une redondance des équipements pour rt5aliser les opCrations unitaires. 
La présente superstructure est tirée du travail effectué par «Srnith. 1995>>, qui a été 
proposke initialement par «Kocis et Grossman, 1988n. On a modifié la superstructure 
prciposée dans ia Littérature en éliminant une membrane utiliste pour 6liminer les 
impuretés à l'entrée du systèrne(méthane) et un réacteur isotherme comme alternatives. 
Description des groupes de sous procédés : 
Les différentes opérations à réaliser pour la synthése du benzène peuvent être divisees en 
5 groupes de sous procédés, comme suit : 
1 
1 t 
Recyclage du gaz et purge 
+ i 
~ r o l p e  1 Groupe 2 ~ r o g e  3 
4 I 




Figure 4.1 : Principales opérations à réaliser pour la synthèse du benzène. 
- Hz, CH, 
~oluène- 
a) groupe I : I'aiimentation en produits frais est compos6e de gaz (hydrogène, méthane) 
et de toluéne en phase liquide, le méthane est une impureté, 
b) groupe 2 : préchauffage et rhction. 
c) groupe 3 : separation des phases 1 la sortie du r6acteur. La phase vapeur est 
principalement composCe d'hydroghe et de méthane. La phase liquide est 
constitute principalement de benzhe, toluène et diphényl 
d) groupe 4 : purge et recyciage du gaz. Une partie du gaz est purgée pour tviter l'accu- 
mulation de méthane, le restant du gaz est recyclé vers le réacteur, 
t 
Réaction Alimentation w Flash 
e) groupe 5 : séparation du Liquide et recyclage du toluène. La séparation commence par 
une stabilisation pour éliminer les gaz dissous (H2.C&) dans le liquide, 
ensuite on sépare ie benzbe, et enfin le diphényl est sdparé du toluène, ce 
dernier est recyclé dans le réacteur. 
Identification des alternatives dans les groupes de sous procédés : 
Pour chaque groupe ainsi dtfmi. il y a plusieurs procédés unitaires en  compétition pour 
n5alirer h même opération, comme iUustr6 par la figure ci-dessous. 
q 
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Figure - 4.2 : Alternatives des procédés unitaires incluses dans la superstructure 
a) groupe 1 : l'alimentation en produit frais présente une seule alternative, les produits 
sont acheminés directement vers le système de réaction, 
b) groupe 2 : ici tgalement on note une seule alternative, à savoir le préchauffage des 
réactifs par un four et l'utilisation d'un réacteur adiabatique, 
c) groupe 3 : la sepantion des phases est effectuée par W h ,  
d) groupe 4 : le groupe purge et recyclage du gaz présente 4 alternatives. 
d- 1) on effectue une purge simple. une partie du gaz est rejetée, le restant 
est recyclé dans le réacteur. 
d-2) utilisation d'une membrane qui est placée à la purge pour récupérer 
l'hydrogène. L'hydrogène récupéré est recyclé vers le réacteur, 
d-3) une partie du gaz est purgte, le restant passe par un absorbeur dans 
lequel on recupère le benzène emporté dans la phase vapeur lors de la 
skparation par flash, 
d-4) la dernière alternative dans ce groupe combine l'utilisation d'une 
membrane plactr à la purge pour rtScupérer l'hydrogène et l'utilisation 
d'un absorbeur pour récupérer le benzène. 
e) groupe 5 : 4 alternatives sont retenues pour le groupe séparation du liquide et 
recyclage du toluène. 
e- 1) l'élimination des gaz dissous est effectuke A l'aide d'une colonne de 
stabilisation. la séparation du benzène est effectuée par une colonne et 
enfm le tolu&ne est séparé du diphényl à raide d'une colonne, 
e-2) la deuxième alternative utilise une colonne comme stabilisateur, une 
CO b ~ c :  est également utf i& pour la séparation du benzène, la 
séparation du toluène est dans ce cas effectuée à l'aide d'un flash, 
e-3) la stabilisation est effectuée par flash, le benzène est séparé à l'aide d'une 
colonne et enfui une colonne est utiiisee pour séparer le toluène. 
e-4) enfin la quatrième alternative utilise un flash pour la stabilisation, une 
colonne pour la séparation et un fiash pour séparer le toluène du 
dip hkn yl. 
Le schéma d'écoulement incluant toutes les alternatives décrites ci-haut est présenté 3. 
l'annexe 2. 
4.2 Détermination des débits de matières premières 
On détermine dans cette partie. les quantités d'hydrogène et de toluène nécessaires pour 
produire la quantite de benzhr spécifiée. En un premier temps, on détermine ces valeurs 
en utilkant des hypothèses simplificatrices, les valeurs obtenues seront utilisées pour 
initdiser la simulation du bilan de matière. En effectuant une simulation sur ASPEN dans 
laquelle on impose les contraintes et spécifications indiquées dans le paragraphe 1.2, on 
accède aux valeurs exactes des débits de matières premières. 
4.2.1 Hypothèses du bilan de matière initiai 
Le bilan de matière initial est bas6 sur les hypothèses suivantes : 
1)  la réaction du diphényl sur l'hydrogène pour donner le benzène est négligée dans ia 
deuxihe réaction d'équilibre. 
2 )  il n'y a pas de perte de matière. tout le toluène qui n'a pas réagi est recyclé, et 
3) les procédés de skparation sont parfaits. 
L'hypothèse (1) est justifke par le fait que nous ne disposons pas des données cinétiques. 
en outre la vitesse de réaction inverse dans ia réaction secondaire (équation 1.2) soit la 
transformation du diphényl en benzhe est très faible ~Dougias, 1988 ; Smith, 1995. 
cette réaction sera alors considérée comme irréversible. On considère alors seulement ia 
transformation du benzhe en diphényl et en hydrogène. Les hypothèses (2) et (3) sont 
des simpplications qui permettent d'avoir des valeurs très proches des débits molaires de 
matière premiiere pour initialiser la simulation du bilan de matiere. 
4.2.2 Équation de bilan de matière 
En considkrant un procédé continu en r6gime permanent, le bilan de matière sur une 
rspiice chimique j domke est exprimé par l'équation suivante « Fogler, 1992 » : 
Db = débit molaire de la substance j à l'entree du réacteur, 
D, = débit moiaire de la substance j à la sortie du réacteur, 
r, = vitesse de formation ou de disparition molaire par unité de volume de la substance j, 
V = volume du système considéré, 
r = temps, 
Ni = nombre de moles de la substance j B l'instant r ,  
G, = la genération ou la consommation de la substance j. 
La quanritt dN,/ dt représente la vitesse d'accumulation de l'espèce j, cette valeur est 
nulle en régime permanent. L'kquation de bilan de matière devient dors : 
D. 1, +G, = D, (4.3). 
En utilisant les defhtions de la conversion. de la sélectivité (voir Kquation 1.3 et la 
section 1.2.2) et les relations staxhioméviques, nous pouvons déterminer les différents 
termes de l'équation du bilan de matikre pour chaque composant. 
Réactifk de base : 
On réécrit les deux équations en série en tenant compte de I'hypothi3se présentée dans la 
section 4.2.1. 
Le toluène est le réactif de base dans la rkaction primaire, h conversion et Ia sélectivité 
sont données par : 
X = conversion du toluène, 
S = sélectivité du toluène, 
DT,= débit de toluène frais, 
DT = débit de toluène 3 la sortie du réacteur, 
DB = débit de benzène désire. 
Lrs équations (4.4) er (4.5) donnent la consommation de toluène : 
Tc : toluène consommé. 
Le benzene est le réactif de hase d m  la réaction secondaire. La quantite de benzène 
transformée est la différence entre la quantité formée dans la réaction primaire et la 
quantité nette. En utilisant les 6quations (4.5) et (4.6), on peut exprimer la quantité de 




DB=( l -S ) -X-DT,  
B, : dkbit de benzène transform6. 
Tables stœchiométnques simplifiées : 
Dm les tables stc~chiométriques, on indique seulement les quantités de matière 
produites ou consommées. 
Tableau 4.1 : Table stmchiométrique simpMee de la réaction principale. 
Espèces chimiques Consommation 
Ou Production 
Toluène (C,&CH3) - DB/S =-X.DT,  
Hydrogène (Hz) -DB/S 
Benzène (Cab)  
4.2.3 Calcul des débits 
+DB/S 
Tableau 4.2 : Table stœchiométrique sirnplif~ke de la réaction secondaire. 










- X. DT,' (l-S) 
+ X  - DT,' (1 -S) /2  
+ X .  DT,' (1-S) 1 2  
= composition molaire en hydrogène du gaz frais, 
DG,, = debit molaire du gaz à l'entrée du procédé, 
W H ?  = composition moiaire en hydrogène du gaz de purge, 
DGP = débit molaire du gaz de purge. 
Le bilan de matihe sur le méthane est donné par : 
PB 
(l-w,)- DG, +-=(1-YPH,). DGP 
S 
Avec les équations (4.7) et (4.8) on obtient les debits de gaz frais et à la purge : 
PB 1-S 
DGP = DGo +(S.2) 
Les deux équations contiennent deux inconnues W2 et YPH2, en déterminant les vdeurs 
de la conversion et de la teneur en hydroghe dans le gaz de purge, on peut accéder aux 
quantites de tolubne et de gaz à l'entrée du prockdé en utilisant la table stœchiométrique 
de la réaction primaire (équation 1.1 ) et 1 'kquation (4.10). 
4.2.4 Détermination de la conveision du toluène et de la teneur en hydrogène à la 
purge 
Avec les valeurs des débits et l'équation d'énergie, on peut calculer la température à la 
sortie du réacteur adiabatique. On considere dans cette équation la valeur moyenne des 
chaleurs spécifiques 3 pression constante. 
Équation d'énergie : 
Hj,, = enthalpie à rentrée du réacteur, 
H, = enthalpie à ia sortie du rthcteur, 
4 
Q = puissance thermique dégagée ou absorbée dans le réacteur, 
W = puissance mécanique du mélangeur, 
T = température à la sortie du réacteur, 
T, = température il l'entrée du reacteur, 
A& = chaleur de réaction à la température T. 
Pour un réacteur adiabatique la valeur de Q est nulle, et en négligeant le travail 
mécanique ou pour un réacteur tubulaire, on obtient : 
La détermination de la température à ia sortie du réacteur a été résolue par «Douglas, 
1988% . Pour respecter la contrainte de temptrature maximale à h sortie du reacteur 
(704 OC), les valeurs limites de la conversion et de la teneur en hydrogène à la purge 
sont : X = 0,75 et P H 2  = 60 95 . Avec ces valeurs on détermine les débits de matières 
premieres, ces dkbits sont regroupés sur le tableau 4.3 
Tableau 4.3 : Débits de matières premières déterminés A l'aide du bilan initial. 
Désignation I Valeurs I 
I 
Conversion du tolubne 1 75 % 1 
1 
Conversion du benzène I 3,l % 
l en hydrogène I 
C 
Composition du gaz de purge 
I 
Dtbits molaires de toluthe à l'entrée 1 273,36 km01 / Hr l 
60 % 
1 du procédé 1 1 
du procédé 
Débits molaires de gaz à 1 entrée 776,26 km01 / Hr 
4.2.5 Simulation du bilan de matière pour l'obtention des débits de matières 
premières exacts 
En effectuant le calcul simplifié des débits de matières premières, on a supposé une purge 
du gaz et Ie recyclage du benzkne dans le reacteur. Cependant les alternatives identifiees 
dans le paragraphe 4.1 montrent que ces conditions peuvent varier, ainsi on effectue la 
correction des débits de matPres premières en tenant compte de ces variations. 
En analysant le procédé. on peut déterminer les paramètres qui peuvent influencer les 
débits de matières prerniéres. 11 s'agit de h composition du gaz recyclé suivant qu'il 
contient du benzène ou pas, ainsi que de la quantité d'hydrogène qu'il contient, selon 
qu'on le récup6re par une membrane ou pas. Pour ce qui du liquide recyctd, la composi- 
tion est constante, étant constitué uniquement par du toluène. Ainsi il existe 4 cas de 
hase pour le bilan de matière : 
a) purge et recyclage du benzhe, 
b) récupération de l'hydrogène et recyclage du benzène, 
C )  purge et récupération du benzene, et 
d) récupération de I'hydrogène et du benzène. 
Pour chaque cas de base, on effectue une simulation individuelle pour déterminer les 
valeurs des débits de matiSres premières. 
Schémas d'écoulement : 
Le schema d'écoulement du cas de base avec une purge et recyclage du benzène est 
illustré par la figure 4.3. Les autres variantes du bilan de matière sont illustrées dans 
I'annexe 3. Les colonnes à distiller et les flashs sont modélisés par des séparateurs dans 
lesquelies on spécifie les fractions des composants à ia sortie. Le tableau 4.4 résume les 
resultats des 4 simulations sur ASPEN. 
Figure 4.3 : Schéma d'écoulement pour la sirnuhtion du bilan de matière, 
cas de base : purge et recyclage du benzène. 
4.3 Paramètres de fonctionnement des procédés unitaires 
Tableau 4.4 : Résultats des bilans de matière. 
Pour chaque procédé unitaire inclus d m  la superstructure, on détermine ses paramètres 
opératoires en se basant sur des mdthodes heuristiques et en effectuant dgalement des 
simulations. 
Débits molaires 
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4.3.1 Membrane 
La membrane est placée à la purge et a pour fonction d'isoler l'hydrogène des autres 
composants (mCrhane, benzkne, toluéne et des traces de diphényl). La figure 4.4 est un 
schCma simplifi6 d'une membrane tirée de «Baker, er al., 199 1 ». 
Fcd sucam 
(A k 0 )  
Non permute 
f- (8) 
Figure 4.4 : Principe de 1;i séparation par membrane, tiré de (Baker,et al. 199 1) 
* 
L'alimentation est constitutc de gaz h haute pression, qui est soufné à la surface de la 
membrane. La surface est constitude d'un matc'riau qui  a une permt5abilité selective par 
rapport à un des constituants. Le passage du gaz sur h surface engendre une perte de 
charge Clev&e, elle est Cvdude à prés de 40 bars «Smith, 1995)). il est nécessaire de 
placer des compresseurs B l'entrée et ou h h sortie de la membrane. Pour isoler 
l'hydrogène, on utilise souvent une membrane au palladium qui a une stlectivité idhie en 
théorie pour i'hydrogène «King. 198 10. Le tableau 4.5 résume les paramètres de 
fbnctionnement de la membrane. 
Tühleau 4.5 : Paramètres de h membrane phct5e A la purge. 
Type 1 Palladium 1 
4.3.2 Flash F1 (séparation des phases) 
II est utilisé pour séparer les composants à la sortie du réacteur en deux phases, vapeur 
(principalement hydrogène et méthane) et liquide (principalement benzène. diphényl et 
toluène). Pour une séparation en une seule étape. comportant un courant d'alimentation et 
deux courants de sorties, un des groupes de paramètres suivants doit être spécifie 
~Henley et Seader, 1 Y 8 1 » : 
a) la pression (P), et le rapport V/A ou UA,  
b) la pression (P), et la température : si le procédé est isotherme, et 
c) lii pression (P) : si le procedé est adiabatique. 
Avec : 
A = dÇbit molaire à l'dimentation, 
V = dtbit molaire de vapeur. 
L = débit molaire du liquide. 
La superstructure suppose un flash adiabatique, on doit dors spécifier la pression, on 
devra Çgalement déterminer la vaieur de la température à la sortie du condenseur. EUe est 
ddterminée en se basant sur des methodes heuristiques «Douglas, 1988~. d m  le cas où ta 
sortie du réacteur est constituk de gaz. il est suggéré de le condenser jusqu'à 37.7 Oc ( 1 0  
"R. En fait, cette mtthode heuristique suppose un refroidissement avec de l'eau comme 
caloporteur. La pression est fixée à 32,06 bar (465 psia) d'après «Douglas, 1988,; avec 
cette valeur de la pression, une partie du benzène se retrouve dans la phase vapeur. 
On peut montrer qu'une augmentation de la pression entraîne une réduction de la 
constante d'équilibre qui est déffit comme le rapport entre la fraction molaire dans la 
phase vapeur sur ceiie dans la phase liquide pour un composant donné. Cela entraîne une 
diminution de la perte de benzène dans la phase vapeur. Cependant la pression est limitke 
1 34,47 Bar (500 psia) qui correspond à celle du réacteur. Le tableau 4.6 résume les 
pwi&tres de fonctionnement du flash FI. 
Tableau 4.6 : Paramètres de fonctionnement du flash F1 
1 Type 1 Adiabatique 1 
4.3.3 Colonne de stabilisation 
Température au condenseur 
Pression 
Elle est utilisée pour séparer les gaz dissous (hydrogène et méthane) provenant du flash 
FI. On doit défmir les paramhtres suivants : la répartition des composants chimiques, h 
pression d'opération, le taux de reflux (ou le nombre de plateaux). Le méthane est d é f ~  
comme étant le composant léger, en imposant une rtkupération presque totale du 
methane au distiüar. lthydrog&ne qui est plus volatil est également 6vacue. Le benzène est 
dt%i comme le composant lourd. ceci permet une récupération complète du toluène et 
du diphenyl qui sont plus lourds. On trouve dans <<Henley et Seader, 198 1» une 
discussion et un algorithme pour le choix de la pression des colonnes pour un design 
pr6lirninaire. La pression de la colonne doit etre choisie si possible idérieure ou égale i 
28,6 bar (415 psia) avec une température au condenseur supérieure ou égale à 49 "C 
( 120 OF), &in de permettre l'utilisation de l'eau comme caloporteur, ces crit2res sont basés 
sur des considération économiques. En effet le coût de la colonne est surtout influencé 
par la pression d'opération et la nature du refngérant utilisé au condenseur. La présence 
d'hydrogène et de mkthane impose l'utilisation d'un condenseur partiel, dans ce cas Ii i  
pression suggérée est comprise entre 14.82 bar (215 psia) et 25,16 bar (365 psia). Pour 
avoir un reflux suffisant, on doit laisser assez de benzène aller au condenseur. En fmant 
h composition au condenseur, ncius pouvons dtterminer la pression qui correspond à une 
température de condensation de 49 "C, cependant la quantité de benzène au condenseur 
n'est pas connue. Ainsi on fu<e 1û. pression h 17.23 bar (250 psia ) avec une perte de 
charge de 0,34 bar (5 psia) entre le haut et le bas de la colonne. Par simulation partielle 
37,7 OC 
32,06 Bar 
de h colonne, en utilisant les débits calculés avec le bilan de matière, nous pourrons 
calculer la valeur de h fraction de benzène nécessaire au condenseur. 
Le taux de reflux est déterminé P partir du reflux minimum (R,) par une règle du pouce, 
cette règle est suggtrée par «Douglas, 1988~.  En effet le taux de reflux, le nombre de 
plateaux et les puissances au rebouilleur et au condenseur sont liés. Un faible reflux 
entraîne l'utilisation d'un grand nombre de plateaux et une diminution de la puissance au 
condenseur et au rebouïüeur. La valeur optimaie est souvent comprise entre les limites 
suivantes : 1.03 c.M4,c1.3, en pratique on choisit un taux de reflux égal h 1,2 R,. La 
valeur du reflux minimum ne dépend que de l'état de l'alimentation la colonne et des 
spécifications de h séparation. EUe est déterminée i l'aide d'une simulation qui utilise 
kgalement la même formule. les résultats sont indiqués dans l'annexe 4. Le tableau 4.7 
resume les paramètres de fonctionnement de la coIonne de stabilisation. 
Tableau 4.7 : Paramètres du stabilisateur 
I Puarné tres I Valeurs 
I Pression au sommet 1 17,23 bar 
I Pression en bas de colonne l 17,57 bar 
Reflux minimum 5,45 
(Débit molaire au distillat / débit molaire de 
méthane il l'alimentation de la c o l o ~ e ) , ~ ~ ,  
(Débit molaire au distillat / débit molaire de 
méthane à l'alimentation di: la ~olonne)~,~,, 
0,999 
0,OO 12 
4.3.4 Colonne de séparation du benzène 
Elle est utilisée pour séparer le benzène du toluène et du diphényl. Le benzène est d é f i  
comme étant le composant léger, le toluène est défuii comme le composant lourd. En 
tenant compte des spécifications. on doit avoir du  benzène à 95497 % au distillat. Ainsi. la 
fraction de benzène au distillat par rapport à l'alimentation sera très voisine de 1 et celie 
du tolutne sera prise presque nulle. La pression de condensation du benzène à 49 OC est 
de 0.4 bar (5.8 psia) nPerry. rt al. 19 84 *. En se basant sur l'algorithme d k n t  plus haut. 
dans le cas où la pression est inférieure à 2.07 bar (30 psia), on la prend égale à cette 
valeur. On obtient la valeur du reflux minimum par simulation comme pour h colonne de 
stabilisation, les resultats sont indiqués dans l'annexe 4. Le tableau 4.8 résume les 
paramètres de fonctio~ement de la colonne de benzène. 
Tableau 4.8 : Paramètres de la colonne de benzène. 
I Parmè tres I Valeurs 
Pression au sommet 
Pression en bas de colonne 
2'07 bar 
2.4 1 bar 
Reflux minimum 
1 
(Débit molaire au distillat / débit 
molaire B l'alimentation de la 
colonne) bemtnC 
(Débit molaire au distillat / débit 
molaire à l'alimentation de la 




4.3.5 Colonne de toluène 
EUe a pour fonction de séparer le toluène du  diphényl. Le toluène est défini comme étant 
le composant léger avec un taux de récupération au dk&t voisin de 1. Le diphényl 
est d é f h  comme k composant lourd avec un taux voisin de O. La pression de 
condensation du benzène à 52 "C est de 0,13 bar ( L '93 psia) «Perry, et al. 1984 >B. 
La pression d'opkration doit être m e n é e  B 2,07 bar (30 psia) comme spécifié dans 
l'algorithme cité plus haut. Cependant. le toluène recyclé est méiangé avec le toluène frais 
qui est à la pression atmosphérique. On fixe la pression de la colonne à 1,013 bar. On 
ohtient Ia valeur du reflux minimum par simulation en procédant comme pour la colonne 
de stabilisation, les resultats sont indiqués dans l'annexe 4. Le tableau 4.9 résume Ies 
paramètres de fonctionnement de la coloime de toluène. 
Tableau 4.9 : Paramètres de la colonne de toluène. 
Paramètres 
Pression au sommet 
Pression en bas de colonne 
Reflux minimum 
(Débit molaire au distillat / débit 
molaire à I'alirnentation de ia 
colonne) Tulu=nt 
(Débit molaire au distillat / débit 








4.3.6 Flash de stabilisation (F2) 
11 remplit la même fonction que la colonne de stabilisation. Le procédé est adiabatique. il 
reste à d é f k  la pression d'opkration du ballon flash. La pression est égale à celle de la 
colonne de séparation de benzhe, soit 2,07 bar comme indiqué dans la superstructure. 
4.3.7 Flash de séparation du toluène (F3) 
iI est utilisé pour séparer le toluène du diphényl. L'alimentation est en phase liquide, au 
prhlable, il faudra la réchauffer sous pression pour la vaporiser partiellement. En opkrant 
le ballon flash à une pression de 1 .O 13 bar, on entraîne beaucoup de toluène avec la phase 
liquide (74,595). Pour une rtkup6ration totde du toluène, il faudrait une pression de 0,01 
b u  et dans ces conditions lia température serait de -128, 3 OC. Ainsi pour avoir une 
bonne séparation on doit diminuer la pression tout en contrôlant la température. Pour 
d6terminer les paramètres de fonctionnement on effectue une simulation partielle du flash 
F3 en combinant plusieurs valeurs de la pression avec la quantité de chaleur à ajouter 
dans le balion flash (voir annexe 5). La chaleur fournie permettra de revaporiser une 
partie du toluène entraînée dans la phase Liquide mais aussi d'obtenir une température 
suffiamment &levée. Avec une pression de 0.12 bar et une quantité de chaleur de 488 
kW. on peut récuptrer 97-35 % du toluène avec un faible recyclage du diphényl (0.69 
h o 1  / hr). Avec ces paramètres la température de sortie est de 75 OC. 
4.3.8 Colonne d'absorption. 
Elle est utilisée pour rCcuptrer le benzène contenu dans la vapeur sortant des flash FI 
et F2: le solvant est du toluène frais. On doit spécifier la température, la pression et le 
debit du solvant. Une pression élevée et une faible température améliore l'eficacité de 
l'absorption. ainsi la pression est prise égale i ia plus grande des pressions des courants 
acheminés vers I'absorbeur , soit 32,06 bar (sortie du flash FI). Pour chaque composant , 
on définit le facteur d'absorption A,. 
r 
A, = facteur d'absorption, 
L. V = débit du solvant liquide et de vapeur, 
K, = constante d'équilibre. 
Pour accroître le facteur d'absorption du benzène par le toluène, on peut accroître le 
débit du liquide ou augmenter le nombre de plateaux dans la colonne. La première 
solution entraîne des coûts de fonctionnement plus élevées dors que la seconde nécessite 
un investissement plus grand. La valeur optimale suggérée est comprise entre 1.2 et 2, la 
valeur utilisée en pratique est de 1,4 «Smith 1995~.  Le débit de vapeur détenniné à 
partir du bilan de matière est de 18 10,75 kmol/hr. La valeur de K, dépend des conditions 
de températures et de pression, elie est de 8,83x10*~. 
Tableau 4.10 : Paramètres de fonctionnement de I'absorbeur. 
1 Paramètres 1 Valeurs I 
Les pressions de sortie des compresseurs et les températures de sortie des échangeurs de 
chaleur seront futées pour satisfaire les spécifications des courants de matière concernés. 
Pression 
Débit du solvant 
32,06 bar 
22-38 kmolhr 
CONSTRUCTION ET SIMULATION 
DE LA SUPERSTRUCTURE À << PROCÉDÉS CONCURRENTS 
La superstructure présentée dans le chapitre 4 contient plusieurs structures de procédés 
en compétition. Dans ce chapitre, on  détermine d'abord le nombre total de structures 
(schémas d'tcoulement) inclus dans la superstructure de base, chacune d'entre eues étant 
une topologie possible pour la synthèse du benzbe. Par la suite, on transforme 
progressivement la superstructure de base à l'aide de trois principes pour obtenir la 
superstructure à aprocéd6s concurrents». Le schkma d'écoulement de la superstructure à 
«procédés concurrents» est d'abord présenté schématiquement à l'aide d'un graphe. Ce 
dernier est ensuite transcrit à l'aide des modèles de proc6dés unitaires disponibles dans 
ASPEN pour en faire la simulation. 
5.1 Graphes des alternatives des différents groupe de sous procédés 
On rappelle les 4 alternatives du groupe purge et recyclage du gaz et les 4 alternatives 
du groupe séparation du Liquide et recyclage du toluène. Eues sont illustrées  pi^ les 
graphes en arbre des figures 5.1 et 5.2. 
recyclage du benzbne 




recyclage du benzhne 
rdcupdration de 
I'hydrogbne par une 
m ern brane 
r8cupdration du benzbne 
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Fieure 5.1 : 4 alternatives du groupe 4 (purge et recyclage du gaz) 
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Fi~ure 5.2 : 4 alternatives du groupe 5 (séparation du liquide et recyclage du toluène) 
5.2 Identification des structures topologiques inciuses dans la superstructure 
Chacune des 4 alternatives retenues pour h purge et le recyclage du gaz peut être 
combinée avec une des 4 alternatives du système de dparation du liquide. ce qui donne 
dors 16 structures possibles pour la synthèse du benzène. Cependant il y a une restriction 
pour l'utilisation d'un flash comme stabilisateur, elle est définie comme suit : 
1) le flash est utilisé comme stabilisateur si seulement I'absorbeur est utilisé, et 
2) l'utilisation de I'absorbeur est possible sans la présence du flash comme stabilisateur. 
Ces Liens sont d é f ~  à partir de la superstructure de base, en effet le benzène perdu avec 
la stabilisation par flash (moins parfaite que h colonne) doit être récupéré dans 
l'absorbeur. Ces deux relations impliquent l'élimination des s tmc tures combinant les 2 
alternatives du groupe purge et recyclage du gaz incluant un recyclage du benzène (sans 
la prisence de l'absorbeur) avec les 2 alternatives du groupe séparation du liquide 
utilisant un flash comme stabilisateur. Ceci enlève alors 4 structures topologiques parmi 
Ies 16 identifiees auparavant. Le graphe de la figure 5.3 iiiustre les 12 structures restantes 
Fi~ure 5.3 : 12 structures topologiques incluses dans la superstructure 
5.3 Constmction de la superstructure à rprocédés concurrents* 
On dispose de 12 structures topologiques en compktition pour réaliser la synthèse du 
benzène, les objectifs restent à déterminer celle qui a le rendement exergétique 1: plus 
Clevé, mais aussi l'identification des causes de contre performance des dinérents procédés 
unitaires. Pour se faire deux stratégies sont possibles : 
1) ii est possible de calculer les rendements exergétiques de chacune des 12 alternatives 
concurrentes et les charges exergttiques de chacun des 14 procedés unitaires. Cette 
approche nécessite alors 12 sirnuhtions et 148 cas dT6tudes. 
2) Comme deuxième strategie, sur la base de trois principes, on développe une nouveile 
superstructure dite à «procédés concurrents» qui contient les 12 structures concurrentes 
regroupées dans un même schkma d'6coulement. Ceci permet alors de faire l'étude 
simultanée des 12 topologies concurrentes et des différents procédts unitaires. 
5.3.1 Principes de construction de la superstructure à aprocédés concurrents* 
Les trois principes permettent de passer progressivement des 12 schémas d'écoulement 
independants en un seul schéma d'écoulement contenant toutes les 12 structures 
topologiques. Les principes sont dkcrits ci dessous : 
PB 1) ajustement des debits de matières premières pour avoir des sorties identiques au 
niveau des alternatives équivalentes, 
PB2) permettre le mbhge des courants devant les procédés unitaires dont le rendement 
exergetique et les consommations d'exergie primaire et d'exergie transformée 
sont constants quelque soit la structure considérée, et 
PB3) restitution des compositions chimiques A la sortie des procédés décrits dans (PB 2) 
par des séparateurs fictifs. 
5.3.1.1 Principe de base (PB 1) 
Pour un groupe donné, s'il existe des alternatives dont la sortie est composée des mêmes 
composants chimiques avec des débits variables, il est possible de les rendre identiques en 
ajustant les débits de matSres premières à l'entrée de chaque alternative. Ceci est 
uniquement possible si les composants chimiques qui ont des debits de sortie différents 
sont des produits frais présents à l'entrée du procédé. 
Remière application du principe de base PB 1 : 
On rappelle les 4 alternatives identifiées du groupe purge du gaz et recyclage : 
1) purge et recyclage du benzhe, 
2) récupération de l'hydrogène à I'aide d'une membrane et recyclage du benzène, 
3) purge et récupération du benzène par I'absorbeur, et 
4) récupération de I'hydroghe par la membrane et récupération du benzène par 
I'absorbeur. 
Les sorties des alternatives ( 1 )  et (2) différent par ia quantité d'hydrogène, l'utilisation de 
la membrane permet de récupçrer l'hydrogène, la sortie de cette alternative contient dors 
plus d'hydrogène. Cependant l'hydrogène est présent dans le courant d'alimentation. on 
peut égriliser les débits de sortie entre les deux options en ajustant les quantités d'hy- 
drogène frais. Un appoint en hydrogène plus important sera nécessaire dans le cas où on 
effectue une purge. 
On obtient ainsi des sorties identiques en ce qui concerne les compositions chimiques 
pour deux alternatives distinctes. Les paramètres thermomtcaniques sont ajustés pour 
avoir des conditions de température et de pression similaires A l'aide des différents 
équipements thermomécaniques internes i chaque alternative (compresseurs, pompes. 
Çchangeurs de chaleurs, etc.). La figure 5.4.a illustre le regroupement de courants dtcrit. 
Alternai ive 1 
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Figure 5.4.a : Regroupement des alternatives (1) et (2) du groupe purge et recyclage du 
g=- 
La même analyse s'applique pour les alternatives (3) et  (4), les sorties de ces dernières 
sont également regroupées. La figure 5.4.b illustre le regroupement de courants décrit. 
Alternative 3 
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Fieure 5.4. b : Regroupement des alternatives (3) et (4) du groupe purge et recyclage du 
Lw. 
On note que les deux regroupements effectués différent par la présence de benzène dans 
ks aitematives ( 1 )  et (Z), et son absence dans les alternatives (3) et (4). Il n'est alors pas 
possible de les rnéianger par ajustement, le benzène n'étant pas présent à I'enuée du 
système. 
Ces regroupements permettent de réduire Ir nombre de branches en aval, on passe ainsi 
de 4 branches distinctes pour le système de réaction h 2 branches. 
Deuxième application du principe de base PB 1 : 
On rappelle les 2 alternatives identifiées pour la séparation du toluène et du diphényl : 
1) séparation par flash, et 
2) séparation par colonne. 
Seul le toluène est recyclé, la composition chimique est alors toujours la même. 
cependant les dtbits sont différents. Par ajustement des débits de toluène frais on obtient 
des sorties identiques comme iiiustrée par ia figure 5.5. 
Fieure 5.5 : Regroupement des aitematives (1) et (2) du groupe séparation du liquide 
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Topologie de la superstnichire découlant de l'application du principe de base 
P B 1 :  
En tenant compte des regroupements dkcrits précédemment, on constante que le 
recyclage du gaz présente deux branches distinctes selon que le benzène est recyclk ou 
recupgré dans I'absorbeur. 
A ce niveau, on peut regrouper d'autre courants en montrant que la sortie Liquide du 
thsh F1 est constante pour les alternatives déjà regroupees. On considère encore les 4 
alternatives du groupe purge et recyclage du gaz décrites plus haut. Pour les alternatives 
( 1 )  et (2) seule la sortie du Bash wt acheminée vers le système de separation du liquide. 
Pour quantifier les différences à la sortie, nous utilisions les résultats des bilans de matière 
itablis dans le paragraphe 4.2. Le tableau 5.1 résume les compositions molaires des 
différents composants chimiques. 
Tableau 5.1 : compositions molaires à la sortie de la phase Liquide du flash 
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Pour ces deux alternatives la variation de la composition molaire des courants de matière 
achemin6s vers le système de s6paration du liquide est faible. On regroupe alors ces deux 
sorties en une seule. 
Pour les alternatives (3) et (4), deux courants sont acheminés vers le système de 
s&pa.ration du liquide, h sortie du b h  et le benzène récupéré et mélangé au toluène 
utilist5 comme absorbant. Le tableau 5.2 résume les bilans de matière spécifiques à ces 
deux alternatives, il indique les variations de la composition molaire pour chaque cas. 
Tableau 5.2 : Compositions molaires à Ia sortie de la phase liquide du i h h  F1. 
Composition molaires 











Également pour ces deux alternatives, les écarts entre les compositions molaires sont 
faibles, elles peuvent alors être regroupées. 
Les regroupements de courants de matière résultant des applications du principe de base 
PB 1 permettent de passer de 12 structures topologiques deux schtmas d'écoulement qui 
sont représentés par les graphes des figures 5.6.a et 5.6. b. 
I Rtacteur sans recyclage dc 
1 bcnzCnc 
Fieure 5.6.a : Topologie de ia superstructure à procédés concurrents après l'application 
de PB 1 et regroupement des courants à h sortie du flash F1 : branche sans 
recyclage de benzène. 
Description de la branche sans recyclage de benzène (figure 5.6.a) : 
Le point (a) représente l'entrée du réacteur. Aux points (b) et (c) chaque alternative est 
alirnentee en hydrogène puis les sorties sont regroupées comme spécifié par l'application 
du principe de base 1, k sortie commune (d) est recyclée vers le rgacteur au point (a). 
Les sorties en phase liquide du flash sont d'abord mélangées aux sorties des absorbeurs 
correspondantes et sont regroupées. b sortie commune (e) est alors acheminée vers le 
groupe séparation du Liquide et recyclage du toluène. On retrouve les alternatives décrites 
plus haut, aux points (0 et (g) ,  (h) et (i), (i) et (k) et enfii (i) et (m). Les points (n), 
(o),(p),(q) représentent les alimentations en toluène au niveau de chacune des alternatives 
dont les sorties sont regroupées en appiiquant le principe de base PB 1. Les sorties 
communes (s) et (t) sont recyclées vers le reacteur au point (a). 
Description de la branche avec recyclage de benzène (figure 5.6.b) : 
EUe est similaire à la branche précédente, cependant les courants liquides à la sortie des 
flash sont acheminés directement vers le groupe séparation du liquide et recyclage du 
toluène, du fait de l'absence de l'absorbeur. Ceci occasionne également l'élimination 
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Figure 5.6.h : Topologie de la superstructure à procédés concurrents après l'application 
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5.3.1.2 Principe de base (PB 2 )  
Le choix de la structure est basée sur l'évaluation de h charge exergétique des 
alternatives des différents procédés unitaires. Si pour une alternative donnée le ren- 
dement exergétique et les consommations d'exergie sont constants quelque soit la 
structure dans laquelle elle est combide alors il est pas nécessaire de le considérer 
spécitiquernent pour chaque cas de structure. A l'entrée d'un tel procédé on peut 
mklanger les courants venant des différentes alternatives. 
Application du principe de base PB 2 : 
La séparation des phases à la sortie du réacteur par le flash F1 ne présente qu'une seule 
alternative. On fait l'analyse de sensibilité du rendement exergétique du flash FI pour 
déterminer sa plage de variation ainsi que les variations de la consommation d'exergie en 
fonction des différentes structures possibles. La simplification effectuée à l'aide du 
principe de base PB 1 conduit à examiner seulement deux cas selon que le benzène est 
récupéré ou recycle dans le rhcteur. 
En utilisant les simulations du biian de matière (paragraphe 4.2), nous pouvons accéder à 
la composition molaire ainsi qu'aux pararniitres thermodynamiques à l'entrée et h la sortie 
du flash F1 pour chaque cas. Les tabbaux 5.3.a et 5.3.b résument les vaieurs des 
composantes du rendement exergétique qui est évalut h l'aide de l'équation 3.1 1, d m  le 
cas d'un recyclage du benzi'ne et dans le cas de la récupération du benzène par 
1' absorbeur. 
Tableau 5.3.a : Paramètres du rendement exergétique du flash F1 : recyclage du 
benzène. 
1 Entrée 
Exergie 1 2,247 
thermomécanique 
(WWX  IO-^ 
Exergie chimique 
(kJ/hr) x 1 o - ~  
Sonie 1 Transit 
Param&res du rendement exergétique du flash F1 : récupération du 
benzène. 
I 1 Entrée 1 Sortie 1 Transit 1 
Exerg ie 
thermomécanique 
Le rendement exergétique est constant dûns les deux cas. et est prés de 99,8 % . 
La consommation d'exergie au niveau du flash peut être classçe en deux niveaux : 
1)  consommation d'exergie thermomécanique par la chute de pression, et 
2) consommation d'exergie chimique par dilution. 
Pour rendre compte de l'effet de ia perte de pression (1), nous ailons la lier au système 
de réaction qui va englober la vanne à I'entrbe du flash. Le flash Fl concentre les 
composants suivant deux phases, (liquide et vapeur). La consommation d'exergie 
chimique est due à i'entraînement de composants volatils (hydrogène et méthane) dans la 
phase Liquide et l'entraînement de condensables (benzène. toluène et diphényl) dans la 
Exergie chimique 2'36 2.36 2,36 
phase vapeur. Dans les deux cas, les produits en question vont se retrouver dilués par 
rapport à leur ba t  B la sortie du réacteur. En utilisant les 4 simulations du bilan de matière 
(section 4.2.5) nous pouvons évaluer les consommations d'exergie chimique. 
Consommation d'exergie chimique primaire : 
Les indices des courants correspondent au schéma d'écoulement de ia figure 4.3. La 
consommation d'exergie chimique primaire du toluène est calculée par : 
CflT = n,'" * (rr,'7' - exT(" ) ( 5 -  1) 
Consommation d'exergie chimique primaire de I'hydrogbne : 
CXP" = I I ~ ( ~ '  * (exH'" -exH('')  
CxP, = consommation d'exergie chimique primaire en composant j, 
ex, =exergiechirniquemolairedansleméIa.ngeducomposantj (éq~at ion3.3)~ 
H = hydrogène, 
I = courant numéro i, 
n, = nombre de moles de la substance j, 
T = toluène. 
Consommation d'exergie chimique transformée : 
ccinsommation d'exergie chimique transformée du benzène : 
(71 C X T ~  =rim('' *(exBz -ex,"') . 
consommation d'exergie chimique transformée du mtthane : 
CxTM = n,'9' *(ex,"' - e x M f 9 ' )  . 
Bz = benzéne, 
CxT, = consommation d'exergie chimique transformée relative au composant j, 
M = méthane. 
Le tableau 5.4 &urne les d8érentes valeurs des expressions des consommations 
d'exergie transformde en fonction des alternatives et aussi le produit de la surface nette 
par k consommation totale d'exergie primaire (CTP) qui est exprimée par : 
B e  * q ,  - Bt, *(l-q,J . 
Bpi = consommation d'exergie primaire totale du procédé i, 
Bt, = consommation d'exergie transformée totale du procéd6 i. 
qh = rendement exergétique du procédé i. 

















La variation maximale de l'expression sulface nette*CTP est de 2,i %. La constance de la 
surface nette dépend de la valeur de CTP, cependant la consommation d'exergie primaire 
est due à la transformation du toluène dans le rhcteur. Le b i h  de matihe montre (voir 
tableau 4.2 ) que la quantité de toluhe qui reagit varie légèrement en fonction des 
alternatives. 
La faible variation des panmètres thermodynamiques (rendement et consommation 
d'exergie) au niveau du tlash Fi permet de mélanger les flux de matières devant. On 
remarque que les conditions de température et de pression à la sortie des flashs sont 
identiques, en effet i la sortie du réacteur le flux de matières est condensé avant d'être 
acheminé vers le h s h .  Le regroupement décrit est dusué sur la figure suivante : 
Y 
a u r e  5.7 : Mblange des courants devant le flash F 1 
Sortie reacteur 
- sans recyclage - 
de benz&ne:S 1 
5.3.1.3 Principe de base (PB 3) : 
Le regroupement des courants à I'entree du flash Fl entraîne une modification des 
compositions molaires des courants de sortie allant vers chacune des structures par 
rapport au cas où elles opèrent avec des flash distincts. Ainsi i la sortie du flash, il 
faudra restituer les compositions moiaires à l'entrée des blocs en aval, en repartissant les 
composants chimiques selon leurs teneurs dans chaque structure à l'aide de séparateurs 
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en effet on peut spécifier à la sortie de ce module la fraction molaire de chaque com- 
posant chimique. 
Application du principe de base PB 3 : 
Les deux branches de sortie aussi bien pour la phase vapeur que pour la phase Liquide 
doivent être comgées en restituant les compositions correspondantes. La répartition des 
compositions est basée sur les 4 biians de matière, on détermine les fractions relatives de 
chaque composant en tenant compte des différentes alternatives de structure en aval du 
flash comme indiqué dans l'annexe 6. Ces fractions sont utiliSées comme données dans 
les diviseurs principaux (SEP 2) ahnt  vers les groupes et les diviseurs secondaires 
(SEP 2) il l'intérieur des groupes pour les différentes alternatives, les différentes valeurs 
sont indiquées à l'annexe 6. 
Topologie de la superstructure découlant de l'application des principes de base 
P B 2 e t P B 3 :  
La topologie représentée par la figure ci dessous intègre le regroupement des courants 
devant le k h  F1 et l'utilisation des séparateurs SEP 2 pour la restitution des corn- 
positions molaires. 
Fieure 5.8 : Topologie de la superstructure à << procéd6s concurrents D 
après l'application de PB 2 et PB 3. 
5.4 Simulation de la superstructure à a procédés concurrents w 
Le graphe topologique de ia superstructure A uproct5dQ concurrents» (figure 5.8) permet 
de construire le sch6ma d'tcoulement indiqué à ['annexe 7 pour effectuer la simulation 
sur ASPEN. 11 reste à dCterrniner les modèles de procédés unitaires et les débits de 
mat Sres premières alimentant chaque groupe. 
5.4.1 Choix des modèles des procédés unitaires 
Tous les modèles décrits ci-dessous sont disponibles dans le logiciel ASPEN PLUS. 
Réacteur : on a choisit le rnodkle RSTOIC, ce modèle utilise la tabie stoechiométrique et 
les taux de conversion des réactifs pour calculer les valeurs des débits de sortie en 
fonction des débits 5 l'entrée. Ce modtle est utilislr dans le cas où on ne dispose pas des 
données cinétiques des réactions. 
Flash : le modèle FLASH 2 permet de simuler une séparation flash ayant une entrée et 
deux sorties en deux phases (vapeur et liquide), on peut également sp6cifier l'ajout d'une 
quantité de chaleur si nécessaire. 
Membrane : On utilise le modèle SEP 2 couplé à une vanne pour modéliser la 
membrane. Le modkle permet de spkcifier les compositions à chacune des deux sorties, 
la vanne permet de spécifier la perte de charge sur le courant perméat (hydrogène). 
Absorbeur : Avec le modèle RADFRAC qui suppose une sCparation rigoureuse, il est 
possible de spécifier qu'il s'agit d'un absorbeur dans l'option advance. 
Colonne à distiller : On utilise le modèle DSTWU qui effectue un calcul d u  taux de 
reflux minimum, des quantités de chaleur au condenseur et au rebouilleur. Ce modèle est 
suffsant pour déterminer les caractkristiques thermodynamiques de la colonne pour le 
design preluninaire. 
Réchauffeur, refroidisseur, vanne : Le modble HEATER permet de modéliser un 
échangeur de chaleur et une vanne. Dans le cas d'une vanne. on indique la valeur de la 
perte de charge et on spdcifie que la quantité de chaleur échangée est nulle. 
5.4.2 Débits de matières premières 
Les différentes structures incluses dans la superstructure ne sont pas alimentées par les 
mêmes débits de matih-es premières. On se base égaiement sur les 4 bilans de matière 
(section 4.2.5) qui indiquent les quantités correspondantes à chaque structure. Les débits 
seront égaiement divisés en autant d'alternatives comprises dans un groupe donné. 
On remarque que pour les alternatives combinant l'utilisation de la colonne d'absorption. 
une partie du débit de toluène frais est pourvue au niveau de I'absorbeur. On tient compte 
aussi de ia perte de toluène frais dans le cas de l'utilisation d'un tlash comme séparateur. 
avec h simulation partielle du flash on détermine qu'elle s'établit à prés de 3% comme 
indiqut? sur les graphiques de l'annexe S.  Ainsi l'alimentation en toluène de cette 
alternative sera augmentée de cette valeur par rapport A celle qui utilise une colonne 
comme sSparateur. 
Les valeurs des débits de matières premières sont comgees toutes dans les mêmes pro- 
portions lors de la simulation pour respecter h spécification de la production de benzène. 
Les différents débits sont indiques sur les tableaux 5.5 à 5 7  : 
Tableau 5.5 : Débits d'hydrogène frais alimentant les 4 alternatives de recyclage du gaz. 
Alternatives 
Débits d'hydrogène 
(km01 / hr) 
1 Purge et recyclage du benzène 1 195 
Récupération de l'hydrogène 
et recyclage du benzène 
1 Purge et rkupération du benzène 1 194,617 
RécupCration de I'hydroghe 
et du benzène 
Tableau 5.6 : Débits de toluène frais alimentant les alternatives combinant l'absorbeur 
1 (km01 / hr ) 
AIternatives 
S tabiiisation par colonne 
et 
séparation du toluène 




Stabilisation par colonne 
et 
séparation du toluène 
Dar flash 
Stabilisation par flash et 
sdparation du toluène 
Dar une colonne 
Stabilisation par flash et 
Séparation du toluéne 
Dar h h  
Débits de toluène 
alimentant les 
alternatives 
(kmol / hr ) 
3 1'58 
Tableau 5.7 : Débits de toluène frais alimentant les alternatives 
ne combinant pas l'absorbeur. 
par flash I 
Alternatives 
Stabilisation par colonne et 
stparation du tolutne 
par une colonne 
Stabilisation par colonne et 





R~DUCTION DE LA SUPERSTRUCTURE 
PAR LA MÉTHODE DE REDISTRIBUTION DES CHARGES, 
DÉTERMINATION DES uTLITÉS CHAUDE ET FROIDE 
POUR LE -EAU D'ÉCHANGEURS DE CHALEUR 
La simulation de la superstructure (chapitre 5) permet d7 accéder aux paramètres 
permettant de calculer les rendements et les consommations exergétiques des différents 
procédés unitaires de la superstructure. Les structures en compCtition sont alors 
comparées en évaluant les charges exergétiques travers k s  surfaces nettes (équation 
3.13) des différents procédés unitaires les constituant. La réduction de la superstructure 
est effectute en 3 Ctapes, à chaque étape on a divisé le schéma d'écoulement en blocs à 
l'intérieur desquels on élimine les alternatives de procédés unitaires les moins 
performantes. 
Définition des blocs de procédés unitaires : 
Un bloc est une surfÿce de contrôle englobant des procédés unitaires caractérisés par des 
paramètres chimiques et therrnomt5caniques identiques à l'entrée et 5 k sortie. 
Description des 3 étapes de la réduction : 
1) pour ia première r6duction. les blocs sont construits au niveau des groupes de sous 
procédés déf& au paragraphe 4.1. Les blocs sont constitués d'alternatives de procédds 
unitaires qui sont localement en compétition dans les groupes respectifs, 
2) pour la deuxième réduction, les blocs sont également construits au niveau des groupes 
de sous procédés, cependant tes alternatives conséquentes sont regroupées, et 
3) enfm pour la 3 troisi8me rgduction, les blocs sont constitués d'alternatives cons& 
quentes appartenant à des groupes différents. 
6.1 Première réduction : 12 structures topologiques en compétition, 5 blocs 
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Figure 6.1 : 5 blocs de ia Iere réduction 
6.1.1 Alternatives de procédés unitaires en compétition au niveau de chaque 
bloc pour la première réduction 
Bloc 1 : 
Le bloc 1 contient deux procédés unitaires concurrents appartenant au groupe purge et 
recyclage du gaz : 
B 1 - a) purge et recyclage du benzène, et 
B 1 -b) récupération de I'hydrogène et recychge du benzène. 
BIoc 2 : 
Le bloc 2 contient deux procédés unitaires concurrents appartenant au groupe purge et 
recyclage du gaz : 
B2-a) purge et récupération du benzkne par i'absorbeur. et 
B2-b) rkcupération de l'hydrogène par la membrane et du benzène par 
l'absorbeur. 
Bloc 3 : 
Le bloc 3 contient deux prockdés unitaires concurrents appartenant au groupe séparation 
du liquide que sont : 
B3-a) séparation du toluène par une colonne, et 
B3-b) séparation du toluène par flash. 
BIoc 4 : 
Le bloc 4 contient deux proddes unitaires concurrents appartenant au groupe séparation 
du liquide : 
B4-a) sCparation du toluène par une colonne, et 
BS-b) separation du toluéne par flash. 
Bloc 5 : 
Le bloc 5 contient deux proctdes unitaires concurrents appartenant au groupe séparation 
du liquide : 
B5-a) séparation du toluhe par une colonne, et 
B5-b) séparation du toluène par flash, 
Les blocs 4, 5 et 6 sont constitués des mêmes procédés unitaires en compétition, 
cependant les conditions des flux de matières B l'entrée de chaque bloc sont différentes. 
Les différences sont fonction de l'absence de I'absorkur et de l'utilisation d'une colonne 
de stabilisation comme étapes précédentes au Riveau du bloc 3. Les blocs 4 et 5 sont 
aliment& en partie par un flux de matières provenant de l'absorbeur, la différence entre 
les deux se situe au niveau de h stabilisation. En effet les procédés unitaires du bloc 4 
sont précédés par une colonne de stabilisation dors que pour le bloc 5, ils sont précédés 
par un flash comme stabilisateur. 
La constance des sorties des alternatives de procédés unitaires concurrents au niveau de 
chaque bloc permet de les isoler sans affecter les procedés en aval. Au niveau de chaque 
bloc, la surface nette (équation 3.13) de chaque procédé unitaire est bvaiute, les procédés 
unitaires ayant les plus faibles surfaces nettes sont alors élimint5s. 
La séparation équitable ou corrigée (module SEP 2) des débits à l'entrée des blocs entre 
alternatives concurrentes permet de faire une redistribution directe des charges en se 
basant uniquement sur les surfaces nettes. En effet une redistribution des charges peut 
entraîner une variation des consommations d'exergie primaire ou transformCe modifiant 
ainsi l'influence du procédé unitaire sur le rendement globai. Cependant, les conditions à 
I'entrée des procédds concurrents étant dans les mêmes conditions, le rapport des 
surfaces nettes entre deux blocs reste constant dans le cas d'une redistribution sur l'un ou 
sur l'autre. 
6.1.2 Calcul des rendements exergétiques et des consommations d'exergie 
des procédés unitaires pour la première réduction 
Calcul des rendements exergétiques : 
L'annexe 7 montre la superstructure avec les numéros des courants. Les spécifications 
des courants d'entrée et de sortie des diff6rents blocs ainsi que les parcours d'exergie en 
transit sont indiqués dans l'annexe 8. Les rendements exergétiques sont évalués à l'aide 
de l'équation 3.1 1, les valeurs numériques sont indiquées sur le tableau 6.1 . 
Tableau 6.1 : Valeurs numériques du rendement exergétique des différents 
procddés unitaires en compétition pour la lere réduction. 
I Procédés I Rendement 
Calcul des consommations d'exergie : 
Le paragraphe 3.4 détaille les notions de consommation d'exergie primaire et trans- 
formée. Les expressions algébriques des consommations d'exergie pour chacun des 
unitaires 
B 1-a 
Exergétique en % 
1,38 
procédés unitaires sont indiquées dans l'annexe 9. Les valeurs numériques des consorn- 
mations d'exergie primaire (Bp )  et transformée (Br), les fractions d'exergie primaire ($) 
et transformée (At) sont indiquées sur le tableau 6.2.a, les surfaces positives, négatives et 
nettes sont indiqudes sur le tableau 46.2.. 
Tableau 6.2.a : Spécification des paramètres exergétiques des procr'dés unitaires 
concurrents: consommations et fractions d'exergie primaire et 
transformée. 
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Tableau 6.2.b : Spécification des param5tres exergétiques des procédés 
unitaires concurrents : surfaces positive, negative et nette. 
Blocs 




Bloc 1 : le rendement exergétique du procedé BI-a (purge et recyclage du benzène) est 
plus faible que celui du procédé BI-b, ceci est dû aux pertes par rejets. Ces pertes 
occasionnent une grande consommation d'exergie transformée, à cause du fait que les 
produits sont concentres au niveau du flash et rejetes il la purge. Au niveau du procédé 
B- 1 a, ia réduction des pertes par la recupération de l'hydrogène est realisée à I'aide de la 
membrane qui consomme de i'exergie primaire au niveau du compresseur, mais également 
de Sexergie transformée dû à ia perte de pression à travers la membrane. Globalement, le 
procedé B 1-a consomme moins d'exergie primaire et plus d'exergie tramfonde avec un 
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mm .A,)  








- 2 . 5 ~  1o - ~  
-0,05 1 
-2 .5~ 104 
rendement plus faible. Son impact sur le rendement global détermint5 5 l'aide de la surface 
nette est plus négatif que celui du procédé B 1-b. Ainsi les charges seront redistribuées du 
procidt B 1-a vers le procédé B 1-b comme illustré par la figure 6.2.a. 
Fipure 6.2.a : diagramme des charges des aiternatives B 1-a (purge et recyclage du 
benzène) et B 1-b (récupCration de hydrogène et recyclage du bendne) 
Bloc 2 : le scénario est le marne que pour les deux alternatives de prodd6s unitaires du 
bloc 1, avec une riduction des pertes dans les deux alternatives B 1-a et B 1-b par la 
récupération du benzène à I'aide de I'absorbeur. La figure 6.2.b montre les diagrammes 
des charges des alternatives B2-a et B2-b ainsi que la direction de la redistribution des 
charges. 
Fieure 6.2.b : diagramme des charges des alternatives B2-a (purge et rkcupération du 
benzène) et B2-b (récupération de l'hydrogène et r6cupCration benzène) 
Bloc 3 : on note une faible consommation d'exergie chimique au niveau des alternatives 
du bloc 3, ceci par le fait que les produits sont séparés et concentrés. Par contre les 
variations de pressions entre les différentes colonnes occasionnent des consommations en 
excrgie therrnomdcanique. L'alternative B3-a (séparation du toluéne par une colonne) 
occasionne uniquement une consommation d'exergie transformée, mais plus faible que 
pour l'alternative B3-b (séparation du toluène par h h ) .  L'accroissement de la 
consommation d'exergie transformée est due à ia faible pression (sous vide) au niveau d u  
flash de séparation du toluène. Ce vide entraîne également une consommation d'exergie 
thermomécanique par compression, on trouve tgûlement dans cette consommation les 
raisons de la réduction du rendement exergétique de cette alternative. Glo baiement 
i'irnpact de l'alternative B3-b est plus négatif. 
Bloc 4 : les aiternatives au niveau de ce bloc présente le même scénario que pour celles 
du bloc 3. 
Bloc 5 : ici également. on note ia même situation que pour le bloc 3. 
Les figures 6.3.a, 6.3.b, et 6.3.c indiquent les diagrammes des charges des aitematives 
B3-a et B3-b; B4-a et B4-b: B5-ri et B5-b. 
Fieure 6.3.a : diagramme des charges des alternatives B3-a (colonne de toluène ) 
et B3-b ( flash de toluhe), sans utilisation de i'absorbeur et stabilisation 
par colonne. 
Figure 6.3.h : diagramme des charges des alternatives B4-a (colonne de tolubne) 
et B4-b (flash de toluène ) avec utilisation de i'absorbeur et stabilisation 
par colonne. 
Fiaure 6.3.c : diagramme des charges des alternatives B5-a (colonne de toluène) 
et B5-b (flash de toluène), avec utilisation de i'absorbeur et stabilisation 
par flash. 
6.2 Graphe des alternatives restantes après la première réduction 
L'élimination des procédés unitaires décrits plus haut, reduit le nombre de structures 
topologiques. En effet les combinaisons hcluant ces proddés en question sont exclues. 
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Fieure 6.4 : 3 structures topologiques restantes après ia lere réduction. 
Les alternatives restantes sont : 
1)  récupération de Ibydrogéne et recyclage direct du gaz, stabilisation par colonne. 
stparation du benzène par colonne. séparation do toluène par colonne, 
2) récupération de l'hydrogène et rkupciration du benzène par i'absorbeur, stabilisation 
par une colonne, séparation du benzène par colonne, séparation du toluène par colonne, 
3) récupération de l'hydrogène et récupération du benzène par I'absorbeur, stabilisation 
par un flash, séparation du benzène par colonne, séparation du toluene par colonne. 
6.3 Deuxième réduction : 3 structures topologiques en compétition, 1 bloc 
Le schéma d'koulement des structures restantes est représenté par la figure 6.5, on y 
indique aussi le bloc 6 defini pour la deuxihe réduction. 
Cam. 1-1 
Figure 6.5 : 1 bloc pour la 2eme réduction 
6.3.1 Alternative. de procédés unitaires en compétition au niveau du bloc pour la 
deuxième réduction 
Le bloc 6 identif6 pour la deuxième réduction contient en plus de l'absorbeur, les alterna- 
tives suivantes divisées chacune en deux composantes. 
B6-a) lere alternative : 
B6-al ) stabilisation par colonne et séparation du benzhe par une colonne, et 
B6-a2) stpamtion du toluène par colonne. 
B6-b) 2eme alternative : 
B6-b 1 ) stabilisation par flash et séparation du benzène par une colonne, et 
B6-b2) séparation d u  toluène par colonne. 
Au niveau de chaque alternative, les procédés unitaires cités sont conséquents, la surface 
nette de l'alternative est égale à la somme des surfaces nettes de ses constituants. 
L'alternative qui a la plus faible surface nette est éliminée. 
6.3.2 Calcul des rendements exergétiques et des consommations d'exergie des 
procédés unitaires pour la deuxième réduction et élimination des procédés 
unitaires les moins performants 
La procédure de calcul est ia même que celle utilisée lors de la première réduction 
(paragraphe 6.1.2), les valeurs des rendements exergétiques sont indiquées sur le tableau 
6.3, les valeurs des paramètres des cimornmations d'exergie primaire et transformée sont 
indiquées sur les tableaux 6.4.a et 6.4. b. 
Tableau 6.3 : valeurs numériques du rendement exergétique des differents procédés 




Exergétique en % 
Tableau 6.4.a : Spécification des paramètres exergétiques des procédés unitaires 
concurrents : consommations et fractions d'exergie primaire et 
transformee pour la deuxième réduction. 
Tableau 6.4.b : Spécification des panm5tres exergétiques des procédés 
unitaires concurrents : surfaces positive, négative et nette pour h 
deuxième réduction. 
Procédés Surface 
unit aires positive 
(Tl" - h,) 
B6-a l 5,82x 104 
On obtient alors Snettr (B6-a) = -93,3x105 et Snette (B6-b) = - 1,2 18x10". l'alternative 
B6-a (stabilisation par une colonne, séparation du benzène par une colonne et séparation 







6.3.3 Analyse des charges exergétiques pour la deuxième réduction 
La surface nette de B6-b2 (- 1 . 4 ~  lu5) est légèrement plus nkgative que celle de B6-a2 
(-1,3x10-~), cependant l'kcart entre les surfaces nettes de B6-bl (18,2x10-~) et de B6-al 
( - ~ x l ~ - ~ )  est très significative. Le rendement exergétique de B6-al (62 B) est plus 
tlevé que celui de B6-bl (57.5 %) et il consomme plus d'exergie primaire dû au rejet 
d'hydrogène. A ce niveau de l'analyse, l'alternative B6-al est nettement plus avantageux. 
Mais la pénalité se situe au niveau de la. consommation d'exergie transformée. La perte de 
charge entre les colonnes de stabilisation et de benzène entraîne une importante 
consommation d'exegie transformée, alors que pour l'alternative B6-al le flash et la 
colonne de benzène sont A la même pression. De plus les rejets au stabilisateur ne sont 
pas présents dans le cas du flash, ils sont transférés vers la colonne d'absorption, ce qui 
contribue également à réduire la quantité d'exergie transformée consommée. 
6. 4 Graphe des alternatives restantes après la deuxième réduction 
L'élimination des alternatives B6-a 1 et B6-a2 réduit le nombre de structures topoIogiqucs 
2i 2, les alternatives restantes sont indiquées sur la figure 6.6. 
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Figure 6.6 : 2 structures topologiques restantes après la 2eme réduction 
6.5 Troisième réduction : 2 structures topologiques en compétition, 1 bloc 
A ce stade, il reste deux alternatives topologiques constituées par des procédés unitaires 
appartenant à differents groupes mais conséquents, ils sont regroupées dans un seul bloc 
qui est illustré à la figure 6.7. 
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Figure 6.7 : 1 bloc pour fa 3eme réduction 
6.5.1 Alternatives de procédés unitaires en compétition au niveau du bloc pour 
la troisième réduction 
Le bloc 7 identifié pour la troisième réduction contient les alternatives suivantes divisées 
chacune en quatre composantes. 
B7-a) lere alternative : 
B7-al) réacteur avec du benzène recyclé h l'entrée, 
B7-a2) recyclage direct du gaz avec r6cupération de l'hydrogène par ia membrane. 
B7-a3) stabilisation par colonne, colonne de benzène et colonne de toluène. 
B7-b) 2eme alternative : 
B7-b 1) réacteur sans recyclage de benzène, 
B7-b2) recyclage du gaz avec rrécupéntion de l'hydrogène par la membrane et 
récupération du benzène par l'absorbeur, 
B7-b3) stabilisation par f h h ,  colonne de benzéne et colonne de toluéne. 
La superstructure à «procédés concurrents» est maintenant réduite 3 la combinaison de 
ces deux alternatives. eile est indiquée à l'annexe I 1. 
6.5.2 Simulation de la superstmcture à *procédés concurrents B réduite après la 
première et la deuxième réduction 
La réduction de la superstructure nécessite un reajustement des débits de matières 
premieres pour respecter les sp~cifïcations de ia production. Dans ce cas tgalement, les 
valeurs sont déterminées en considérant les bilans de matière et en tenant compte de la 
réduction du nombre de subdivisions. Les débits de mati6res prernihes sont indiqués sur 
les tableaux 6.5 et 6.6 
Tableau 6.5 : Débits d'hydrogène frais pour la simulation de ia superstmcture à 
aprocédes concurrents>> reduite aprks la première et la deuxième réduction 
Récupération de l'hydrogène 
Et du benzène 
Al tematives 
Rkcupération de l'hydrogène 
Et recyclage du benzène 
Tableau 0.6 : Debits de toluène fnjs pour la simulation de la superstructure à 
«procédés concurrents>> réduite après la première et la deuxième réduction 
Débits molaires d'hydrogéne 
(kmol /hr) 
142,5 
1 Stabilisation par colonne 1 142,27 
Alternatives 
Stabilisation par flash 
6.5.3 Calcul des rendements exergétiques et des consommations d'exergie des 
procédés unitaires pour la troisième réduction 
D6 bits molaires 
de toluéne frais 
( h o 1  1 hr ) 
13 1,07 
1 156 (à l'absorbeur) 
On applique la même procédure utilisée pour la première reduction, pour calculer les 
rendements et les charges exergétiques. Les valeurs des rendements exergétiques sont 
indiquées sur le tableau 6.7, les vaieurs des paramètres des consommations d'exergie 
primaire et transform& sont indiquées sur les tableaux 6.8.a et 6.8.b. 
valeurs numkriques du rendement exergétique des différents procédés 
Tableau 6.8. a : Spécification des paramètres exergktiques des procédts unitaires 
concurrents : consommations et fractions d'exergie primaire et 
uansformée pour la. troisième réduction. 






Exergétique en % 
Tableau 6.8. b : Spécification des paramhes exeqétques des procédés 




Surtace 1 Surface 1 Surface 
positive nkgative nette 
0,474 0,4737 
6.5.4 Choix de la topotogie finale 
Comme établi précédemment, le choix de ia topologie est basCe sur la valeur des surfaces 
nettes, qui sont déterminées en faisant le cumul des surfaces des procédbs unitaires 
constituants tes deux alternatives identifikes à la section 6.5.1. 
Snettr (B7-a) = 0,36, et 
Snette (£37-b) = 0,422. 
Snettc, (B7-a) > Snette (B7-b) on choisit alors comme structure ceile combinant 
l'absorbeur pour récupérer le benzène et l'utilisation d'un flash comme stabilisateur. 
6.5.5 Analyse des charges pour la troisième réduction 
Alternatives B7-al et B 7 4  : l'alternative B7-al (syst&me de réaction avec recyclage 
du benzène ) a un effet positif Ikgèrernent plus faible (0,4737) sur le rendement global que 
l'alternative B7-a2 (système de réaction sans recyclage du benzène) dont la surface nette 
s'élève h 0.474. L'kart s'explique par la dilution par le benzène des matières premières 
baîches et recyclt5es, qui se traduit par une consommation supplémentaire d'exergie 
chunique. 
Alternatives B7-a2 et B7-b2 : L'alternative B7-a2 (récupération de l'hydrogène par la 
membrane et recyclage du benzène) consomme plus d'exergie primaire et transformée. 
mais à un rendement plus faible que l'alternative B7-b2 (r6cupCration de l'hydrogène par 
]ri membrane et du benzène par I'absorbeur). La pénalitt sur l'alternative B7-a2 est située 
au niveau des pertes de benzène par rejet. Pour r6cupCrer le berizene, on utilise un 
absorbeur, ce qui occasionne une consommation supplémentaire d'exergie primaire au 
niveau de la pompe de toluène. Globalement l'alternative B7-a2 a un impact plus positif. 
Alternatives B743 et B7-b3 : l'alternative B7-a3 a un rendement plus élevk et 
consomme plus d'exergie primaire, ceci l'avantage. Mais il consomme plus d'exergie 
primaire dû il ia chute de pression entre la colonne de stabilisation et la colonne de 
benzène, mais aussi aux pertes par rejets au niveau de l'absorbeur. Par contre au niveau 
de l'alternative B7-b3, le flash et la colonne de benzène sont à la même pression, de plus 
il y a pas de rejets, les produits étant acheminés vers I'absorbeur. Le transfert des rejets 
vers I'absorbeur améliore l'impact du tlash sur le rendement global. Bien que ces rejets 
vont diminuer les performances de l'absorbeur I'impact globd est positif pour le couple 
flash - absorbeur. 
6.6 Amélioration de la solution finale par relocalisation de I'absorbeur 
L'un des avantages de la méthode proposée est de pouvoir déterminer les causes de 
contre performance énergetique de chaque procéde unitaire au niveau des alternatives. 
L'analyse des charges au cours des réductions successives permet de constater que Ies 
procedds unitaires du groupe purge et recyclage du gaz possèdent les surfaces les plus 















Fieure 6.8 : Configuration de la membrane et de I'absorbeur dans la structure optimale. 
-. 
4 v 
Le tableau 6.9 résume les valeurs et les causes des consommations exergétiques au niveau 
du groupe purge et recychge du gaz. 
i 
-Vers le  réacteur* 
Vapeur 
I 
Tableau 6.9 : Sommaire des consommations d'exergie du groupe purge et recyclage du 
gaz dans la structure optimale (récupération de l'hydrogène par la 
membrane et récupération du benzène par l'absorbeur). 
Description de Ia nature 
de h consommation 
exerg ie primaire 
consommée x10 " 
(km01 h r )  
Détente à travers la 
membrane 
Pompage et compression 
I Dilution I 0'05 13 
- - -- 
Exergie 
transformée 
consommée x10 -b 
(km01 /hr) 
Pour déterminer l'impact relatif de chaque équipement (membrane et absorbeur) sur 
l'efficacité thermodynamique global du bloc, on détermine les charges individuelles de la 
membrane et de I'absorbeur. Le tableau 6.10 indique les valeurs numériques. le dia- 
gramme des charges est représenté par la figure 6.9. 
Tableau 6.10 : Rendements et consommations exergétiques 
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Figure 6.9 : Diagrammes des charges de la membrane et de I'absorbeur. 
Le rendement exergétique de l'absorbeur est élevé et il ne consomme pas d'exergie tram- 
formée. contrairement à ia membrane qui a un rendement faible et consomme de i'exergie 
transformée dû sunout à la grande perte de pression (exergie thermom6canique) et aux 
rejets (exergie chimique). En se basant sur le principe de la. redistribution des charges 
(section, 3.3.3) pour augmenter le rendement giobal, on redistribue les charges exer- 
gétiques de k membrane sur I'ahsorbeur comme illustré sur Iri figure suivante : 
Membrane 
L 1 
\ l  Absorbeur 
Figure 6.10 : redistribution des charges de h membrane sur l'absorbeur. 
La redistribution des charges de la membrane sur l'absorbeur permet alors : 
1 ) la réduction de la quantité de benzhe rejetée à la membrane, et 
2) l'augmentation du débit de gaz à l'absorbeur. 
( 1 )  entraîne une reduction de la consommation d'exergie transformée par la membrane 
qui on le rappelle à un rendement plus faible, ceci diminue alors l'effet négatif sur le 
rendement global. (2) entraîne une augmentation du dtbit de toluène frais à I'absorbeur. 
Ceci a pour constquence d'accroître la consommation d'exergie primaire au niveau de la 
colonne d'absorption qui a un rendement plus élevé. entraînant ainsi un accroissement de 
I'effet positif sur le rendement global. 
Pour réaliser cette redistribution des charges, on déplace I'absorbeur à la sortie du £lash 
de sepration des phases. Ainsi tout le benzène est récupéré, mais les quantités de 
méthane, d'hydrogène et de toluène acheminées vers la membrane reste constante. La 
figure 6.1 1 montre la nouvelle position de la l'absorbeur. 
Vapeur 







Figure 6.1 1 : Nouveiie position de I'absorbeur. 
6.6.1 Analyse des effets de la relocalisation de I'absorbeur sur le système de 
séparation 
Le déplacement de l'absorbeur entraîne un réajustement de ia répartition de la quantité de 
toluène frais alimentant le système, on rappelle qu'une partie entre par I'absorbeur. Mais 
la quantite totale pour produire bs 265 kmoI/hr de benzène reste constante. 
L'accroissement de la quantite de benzène provenant de l'absorbeur entraîne également 
un reajusternent au niveau de ia quantité venant du k h  FI, via le réacteur. Cependant le 
debit de matières arrivant au système de sCparation reste constant pour une même 
production de benzène. Le rende men^ et les charges exergktiques du système de 
séparation restent alors constants. 
6.7 Simulation de la solution finale 
Les valeurs initiales des débits de matières premières sont celles obtenues par le bilan de 
matière basé sur l'alternative qui utilise une récupération du benzène et de l'hydrogène. 
Contraintes : deux contraintes sont introduites pour respecter la quantité de benzène à 
-&  
produire et le rapport du débit molaire d'hydrogène sur les aromatiques à l'entrée du 
réacteur. Pour la première contrainte, la variable manipulée est le débit molaire de toluène 
nais a l'entrée du procédé. Pour la dewème contrainte, la variable manipulée est la 
quantité d'hydrogène Erais. Ces contraintes sont spécinées à l'aide de la fonction 
"DESIGN SPEC' définie dans ASPEN. 
Schéma d'écoulement et résultats 
Le schéma d'écoulement est indiqué sur la figure 6.12, le fichier de résultat est indiqué a 





d'écoulement de la solution finale. 
6.8 Rendement exergétique de la solution finale 
Le tableau 6.11 donne les vaieurs numériques des composants du rendement exergétique. 
Tableau 6.1 1 : Composant du rendement exergétique de la solution fmale 







Exergie à la 
1 transit 1 I 
Chimique 
1 .17~10~  
Le rendement exergétique de la solution fmale est de 77,65 % 
737x 10' 
6.9 Détermination des cibles pour le réseau d'échangeurs de chaleur 
9 . 0 6 ~  1 o8 
La dernière Ctape de la synthèse du proc6dC concerne la conception du réseau 
d'ichangeurs de chaleur. Dans ce travail on indique seulement les cibles concernant la 
quantité minimale de puissance calorifique et la quantite minimale de puissance 
higorifique. La méthode du pincement est utilisée, en effet elle est reconnue comme une 
des plus performantes pour le conception des réseaux d'échangeurs de chaleur, par 
intégration des procédés. 
C'est une methode introduite par «Linnoff et ai., 1982; Linnhoff et Hindmarsh, 1983: 
Linnhoff et Ahmad, 1986».La détermination des cibles suppose une intégration au niveau 
de la récupération de la chdeur entre les différents courants de matZres du procédé. Les 
courants chauds étant utilisés pour satisfhire la demande en chaleur des courants froids et 
vis versa. L'excédent de chaleur est évacué par une source externe de froid (puissance 
minimale figorifique), de la même façon, le supplément des besoins en chaleur des 
courants froids est satisfait par une source externe (puissance minimale calorifique). La 
dktennination des puissances minimales est initialement basée sur une methode graphique 
par une représentation sur un diagramme température versus enthalpie des courants du 
procédé, les courbes obtenues sont appelées composites chaudes et froides, le point de 
température minimale entre les deux courbes est dénommé point de pincement. Une 
méthode dite amethode des tables >B est par la suite proposée «Linnoff et al., 1982; Smith, 
1995» elle permet d'obtenir les mêmes résultats avec l'intérêt d'éviter la construction 
graphique. 
Les différents courants du procédé sont indiqués sur le tableau 6.12, on y indique ia 
nature des courants, les phges de températures, les variations totales d'enthalpie ainsi que 
les chaleurs spécfiques totales à pression constante. On remarque que la variation de 
température au niveau des rehouilleurs et condenseurs est fixée fictivement à 1°C comme 
suggérée par «Douglas, 1988», ceci dans le but de pouvoir déterminer une valeur de Ia 
chaleur spécifique totale. 
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Froid 621,l 
chaud 690-7 37,8 
chaud 64'7 5 3 3  
froid 146-63 147-63 
chaud +&-- 
chaud 1 13-3 1 12-3 
froid 0




Les puissances requises sont déterminées pour une valeur minimale de l'écart de 
température (ATmin) entre les différents échangeurs de chaleur. La détermination de cette 
vdeur fair appelle A un calcul d'optimisation en considCrant les coûts de I'tnergie et de 
l'investissement initial qui est fonction de la surface globale d'échange. En effet la surface 
d'échange varie inversement par rapport à ATmin, dors que les quantités d'énergie 
externes varient dans le mgme sens. En disposant des fonctions Cconomiques de 
I'investissement en fonction de la surface et des coûts de Mnergie, on détermine la valeur 
optimale de ATmin, cette procédure est bien décrite d m  «Linnoff et Ahmad, 1986,. 
D m  notre cas on prend la valeur standard suggérke de 10 "C qui est aussi la température 
au piiicement. 
En utilisant la mkthode des tableaux décrits plus haut, on détermine les puissances 
calorifiques et frigonriques, QH et QC. 
QH = 26,37 M W  
QC= 0.15 MW 
CHAPITRE 7 
ÉVALUATION DE L'APPROCHE PAR RAPPORT À L'APPROCHE 
HIÉRARCHIQUE ET L'APPROCHE MATHÉMATIQUE 
L'approche qu'on a proposée pour la synthèse du procédé de fabrication de benzène est 
basée sur une analyse thermodynamique, eiie se distingue des méthodes thermody- 
namiques connues en deux points : 
1) l'analyse est basée sur une superstructure, et 
2) les alternatives sont comparées simultanc5ment en utilisant la méthode de redistribution 
des charges et en évaluant l'impact de chaque sous procédk sur te rendement global ainsi 
que leurs interactions entre eux. 
L'utilisation de la superstructure assure que toutes les possibilités logiques ont été 
examinées et comparées, ceci est une condition nécessaire pour atteindre 1' O p tirnum. 
La méthode de redistribution des charges permet de comprendre les causes de 
degradation énergétique Mes à chaque option. Elle permet kgalement de déterminer 
l'impact de chaque sous procédé sur le rendement global mais aussi I'interaction des sous 
procédés entre eux. Ces aspects permettent au concepteur de faire des choix objectifs 
tout en gardant le contrôle du design. en outre il dispose des solutions non optimales 
mais réalistes. 
Cependant, dans notre approche on ne tient pas compte du coût du capital, ainsi à la fm 
du design le concepteur doit évaluer le potentiel économique pour s'assurer de la 
rentabilité du projet. 
7.1 Évaluation de l'approche par rapport à l'approche hiérarchique 
Dans l'approche hiérarchique, les paramhues de fonctionnement sont fixés en se basant 
sur des rn6thodes heuristiques, on a la même dtmarche. 
D m  l'approche hiérarchique, b choix de la structure du procédé est séquentiel, ceci ne 
permet pas d'étudier les interactions entre les différentes parties. Dans notre approche les 
charges exergétiques et les surfaces nettes permettent dT6vduer les sous proctSd6s et de 
determiner leurs impacts sur lc rendement global. 
Le procr'di de fabrication de brnzéne h ttt5 également synthetise en utilisant l'approche 
hihxhique dloughs, 1985; Douglas, 1988,. La solution obtenue est illustrée p u  h 
figure 7.1, eue se résume ainsi : 
a) purge du gaz et recyclage direct, 
b) utilisation d'une colonne pour h stabilisation. 
C) utiikation d'une c o l o ~ e  pour h séparation du benzhe. et 
d) utilisation d' 'une colonne pour la scfpmtion du toluéne. 
Ficure 7.1 : Schema d'dcoulement obtenu avcc l'approche hihrchique 
(tir6 de Douglas, 1988) 
La dinérence avec la solution trouvée par notre approche se situe au niveau du recyclage 
du gaz et de la stabilisation. On utilise un flash pour ia stabilisation, bien que qu'il a un 
rendement exergetique plus fûible qu'une colonne, mais il consomme moins d'exergie 
uansformée. Le couple flash-absorbeur est plus performant que le couple colonne- 
ahsorbeur (voir section 6.3.3). Dans l'approche hiérarchique il n'est pas possible d'étudier 
l'interaction entre les systèmes de recyclage du gaz (absorbeur) et de séparation du liqui- 
de (flash ou colorne), d'où l'élimination des dtematives dant les performances sont 
fonction de l'interaction entre les deux systèmes. 
7.2 Évaluation de l'approche par rapport à l'approche mathématique 
Dans l'approche mathématique le concepteur n'interagit pas avec le design une fois que 
le problème est modélisé. Il obtient également une solution optimale unique choisie sur 
une base Cconornique, le concepteur ne dispose pas d'information sur les défauts des 
dtematives éliminées. 
La synthese du procédé a et<! également effectuée par l'approche mathématique «Kacis et 
Grossmann, 1989», la figure 7.2 illustre la solution optimale qui se résume ainsi : 
a) utilisation d'une membrane à ia purge pour r6cupérer l'hydrogène, 
b) utilisation d'une colonne pour la stabilisation. 
c) utilisation d'une colonne pour la séparation du benzène, et 
d) utilisation d'une colonne pour la separation du toluène. 
Firure 7.2 : Sch6ma d'tcoulement obtenu p u  l'approche mathématique 
(tiré de Smith, 1995) 
La diErence majeure avec notre solution est I'utilisation de I'absorbeur couplée avec un 
fiah comme stabilisateur dans notre cas. La solution trouvee par notre approche suppose 
également une relocalisation de l'absorbeur par rapport h sa position initiale dans h 
superstructure. Avec l'approche mathématique la superstructure est certes réductible 
mais h position des proctd& unitaires reste figée. En utilisant ia rndthode de 
redistribution de charges, on a pu dtterminer h position optimale de l'absorbeur d'un 
point de vue du rendement exergetique, en effet on dispose de I'information sur les 
performances thermodynamiques de I'absorbeur, qui dans ce cas sont excellentes (voir 
paragraphe 6.4). 
Avec l'approche mathématique, les parmètres opératoires des proddés unitaires sont 
optimis6s sur une base finûnciihe, dans notre cas, eues sont fm6es au début du design en 
se basant sur des méthodes heuristiques. Les méthodes heuristiques sont déterminées sur 
une base expérimentde proposant des paramètres opératoires proches de l'optimum 
&onornique. 
D m  notre approche, le réseau d'échangeurs de chaleur est conçu une fois que la 
structure topologique du procédé est déterminée. Avec l'approche mathématique. le 
réseau d'échangeurs de chaleur peut être considért5 dans la mod6lisation. 
7.3 Comparaison des résultats de la synthèse du benzène par les approches 
hiérarchique, mathématique et l'approche proposée 
Les résultats comparés concernent les consommations de matières premières, les déhits 
de rejets, les consommations énergétique et enfim les rendements exergétiques Également 
on discute des profits annuels sur la base des données disponibles. 
Pour déterminer les différents paramètres de comparaison on effectue une simulation de 
chacune des solutions en imposant les mêmes contraintes 3 savoir la quantité de benzène 
produite et un même rapport hydrogène sur aromatique A i'entrée du procédé qui est 
Çgale à 5. Cependant pour la solution obtenue par l'approche mathematique on ne dispose 
pas des valeurs des paramètres opératoires, par conséquent on les prend égaux à ceux 
obtenus par I'approche qu'on a proposée. 
7.3.1 Comparaison des consommations de matières premières et des débits 
de rejets 
k tableau 7.1 illustre les valeurs des dCbits de matiéres premières et des débits de rejets. 
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L'approche qubn a proposée e n t r ~ e  moins de consommation en matières premières. 
cela est dû à l'utilisation de I'absorbeur pour récupérer le benzène. La récupération du 
benzène permet de réduire la quantité de toluène qui réagit, mais également de diminuer 
la quantité d'hydrogène tout en gardant un rapport de 5 entre le dCbit d'hydrogène sur les 
aromatiques comme spécifié. 
L'approche proposée produit moins de rejets, cela est dû à 1a r6cuptration de l'hydrogène 
A la membrane, du benzbne à I'absorbeur mais égaiement à la récupération des produits 
au niveau de la stabilisation par flash qui sont acheminés vers l'absorbeur. 
7.33 Comparaison des consommations énergétiques et des rendement exergétiques 
Les consommations énerg6tiques sont dtcomposées en trois constituant que sont : 
a) la consommation d'énergie c'lectrique au niveau des compresseurs, pompes etc, 
b) la consommation d'knergie thermique au niveau du four, des réchauffeurs et 
des rebouiileurs, et 
C) ia consommation d'énergie frigorifique au niveau des condenseurs. entre les étages de 
compression et des refroidisseurs. 
Le tableau 7.2 illustre les valeurs des consommations énergétiques et des rendements 
exergétiques. 
Tableau 7.2 : Consommations tnergétiques et rendements exergétiques pour 























La solution obtenue par l'approche hiérarchique consomme moins d'6nergie électrique et 
fi-igorifique mais nécessite plus d'bnergie thermique. Cela est dû au fait qu'eue n'utilise 
pas de membrane pour récupérer i'hydrogéne, par contre elle utilise une colonne de plus 
pour la stabilisation ce qui est la cause de l'augmentation de la demande en puissance 
thermique pour le rebouilleur. 
La solution obtenue par I'approche mathématique consomme plus d'énergie électrique. 
thermique et fngorifque. Le passage du benzène qui n'est par récupéré par I'absorbeur à 
travers la membrane augmente la puissance du compresseur multiple à la sortie de h 
mem brime. Également la solution par l'approche mathématique utilise une cola me com- 
me stabilisateur, ce qui est la raison de l'augmentation de la puissance thermique au 
niveau du rebouilleur et de la puissance frigorifique au niveau du condenseur. 
Le rendement exergétique de la solution obtenue est supérieure ?î ceux obtenus par les 
approches hiérarchique et mathématique comme prévu, notre approche étant basée sur 
l'optimisation du rendement exergétique. Le rendement exergétique exprime le degrés de 
perfection thermodynamique de chaque solution à travers les consommations de mat2 res 
premières. d'tnergie et de production de rejets. 
7.3.3 Comparaison des profits annuels 
Une évaluation économique a kt6 effectu6e par «Kocis et Grossrnann, 1989, pour leur 
solution obtenue par l'approche mathématique. Les profits sont basés sur la vente du 
benzène, du diphényl, et des produits de la purge. Les coûts incluent les matières 
premières, les utilitts (tlecuicit6, vapeur, eau de refroidissement), également les coûts de 
l'investissement sur la membrane, le réacteur, les colonnes de distillation, les compres- 
seurs et pompes. Dans leur dvaluation. ils ont utiliss des modèles linéaires pour tous les 
deux types de coûts énoncés. En résolvant le modèle mathématique, ils obtiennent un 
profit annuel de 5887x10~ US $ I an. La solution obtenue par l'approche mathématique 
n'inclut pas le réseau df&hangeurs de chaleur dans sa formulation bien que ceci soit 
possible, on suppose alors que les besoins thermiques ou frigorifiques sont satisfaits de 
façon individuel sans intégration. 
Dans leur étude, ils ont également déterminé le profit annuel de  la solution obtenue par 
l'approche hiérarchique qui s'élève à 48 14 x Io3 US $ /an . 
La variation des coûts par rapport à notre approche en outre des paramétres opératoires 
(valeurs non disponibles) qui conditionnent les coûts des procéd6s unitaires, se situe au 
niveau de l'utilisation de I'absorbeur et d'un flash comme stabilisateur mais aussi au niveau 
de la consommation d'hydroghe et de toluène. On rappelle cependant que la solution 
trouvée par l'approche proposée n'est pas incluse dans la superstructure de base, ainsi eiie 
est pas nécessairement inf6rieure d'un point de vue économique à celle obtenue par 
l'optimisation mathématique. 
CONCLUSION 
Ce travail a permis d'élaborer une nouvelle approche pour la synthèse des procédés. La 
nouvelle approche procède par la réduction d'une superstructure en utilisant l'analyse 
exergétique basée sur la méthode de redistribution des charges. Les paramètres de 
fonctionnement sont fixés et on effectue une optimisation structurale avec comme critère 
la maximisation du rendement exergétique. 
L'utilisation d'une superstnicture permet au concepteur de considtrer plusieurs solutions 
possibles et d'en faire l'étude simultanément. L'approche proposée permet à l'ingénieur 
de choisir les procédés unitaires ainsi que leurs paramètres opératoires en utilisant des 
méthodes heuristiques. Ceci lui permet dors de mettre à contribution ses comaissances 
et son expérience. 
D'autre part la méthode de redistribution des charges permet de déterminer les causes de 
ddgradation énergétique et de pertes de matière premières. ce qui  donne la possibilité au 
concepteur d'avoir le contrôle du procédé. Les informations accumulées lors de la 
reduction de h superstructure sur les causes de dégradation énergétique et de matières 
premières peuvent être mises à profit pour accroître le rendement exergétique de la 
structure optimale découlant de la réduction de la superstructure. L'amélioration du 
rendement exergétique peut se traduire par une relocalisation des procédés unitaires, ce 
qui permet ainsi de génkrer de nouvelles alternatives de structures qui n'étaient pas 
comprises dans la superstructure initiale. 
Dans l'approche qu'on a proposée on ne tient pas compte du coût du capital investi sur 
les équipements, cet aspect est une caractéristique commune A toutes les approches de 
synthèse des procédés basées sur la thermodynamique. Ainsi la fui du design, le 
concepteur doit vérifier le potentiel économique pour s'assurer de la rentabilité du 
projet. 
L'approche qu'on a proposé peut être méliorée en Liant les variables thermodynamiques 
avec des variables économiquas, ceci pourrait permettre alors de tenir compte du coût du 
capital investi. 
Il serait &galement profitable d'intégrer le réseau d'échangeur de chaleur dans la 
superstructure i «procédés concurrents», ceci permettrait dors de quantifer les besoins 
en utilités chaude et fioide des différentes structures en compétition. En effet 
l'interaction du réseau d'échangeur de chaleur avec le reste du procédé peut conduire à 
une autre topologie optimale. 
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ANNEXE 1 
EXERGIES CHIMIQUES STANDARDS 














S C H ~ A  D~ÉCOULEMENT DE LA SUPERSTRUCIWRE DE BASE' 
Un schéma avec une échelle plus grande est disponible A la fin du document 
ANNEXE 3 
VARIANTES DES SCHÉMAS D'ÉCOULEMENT 
DE LA SIMULATION DU BILAN DE MATIÈRE 
Schéma d'écoulement pour le biian de matière, cas de base : 
récupération de l'hydrogène par une membrane et recychge du benzène. 
Schéma d'écoulement pour le bilan de matière, cas de base : 
récupération du benzène par I'absorbeur. 
Schéma d'écoulement pour te bihn de matière, cas de base : 
récupération de l'hydrogène p une membrane et du benzène par l'absorbeur. 
ANNEXE 4 
RÉSULTATS DES SIMULATIONS PARTIELLES 
DES COLONNES DE DISTfLLATION 
Résultats de Ia simulation partielle de la colonne de stabilisation : 
~ u ~ ~ n I I m w ~ - ~ ~ œ œ I ~ U I ~ - ~ w œ œ ~ œ m m ~ ~ ~ ~ - ~ w ~ I ~ * œ L I - - ~ ~ - œ œ œ ~ - - - - - - - - - - - - ~ - - - -  
Data file craated by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on 16:30:02 Med Dec 3. 1997 
Rua IO: SZAü Item: RON-STANS Scrasn: Run-Strcus.Uain 
c----------*---------<------C-----c-----*----c--*----*-------*<----------- 
ASPEN PLUS Version: 9.2-1 
Date and t h :  AUGUS1 18, 1957 4:OS:la P.M. 
Username : dia110 
Host Cornputet: lynx 
Machine Type: IBM-RISC 
Site ID: ECDtEAIX 
Use >> and << to brousa resuks 
tel 1995 aspan I.chnaiw, l e .  
Convecqenci S t a tu s :  Block Coiapleced Woraally 
Property sca tus :  aK 
Hlntaua Rif lux  Rat io  
Actual ReClux Ut10 
Minirun, S taqes  
Actual EquilLbrium Scaqer 
Huaibcr O C  Actual S taqes  Above Fead 
R tbo l l a r  Heaclng Raquired 
Condenser Coallnq Requtced 
Pead Scapa Location 
D i s t i l l a t e  Tcarparature 
Bot toa  Temperature 













- - m r r r r r m r u i r r u i - r r r - - - - - - - - - -  
Dac4 f i l e  c r aeced  by ASPW PWS Rel.  9.2-1 on 16:29:21 WaQ O.c 3. 1997 
Run IO: STAB Item: SfRUM-SVn Scraen: Screun-Sum.C(.tn 
C----------<------*---<------<----------c---------<--------<----------- 
Display STRLAW 
Unl t r :  lrom 




Vapar t r a c  
no l e  Flou ( W L / n R I  
k a 8  rl0W IKGfWRI 
Voluae Plou ICU)I/RRI 
Lnthrlpy [HTWHR 













0.031 O. 000 
372.257 360.413 
299S7.996 29775.221 
61.32s 47 -047 
27.174 25,519 




4. SOO 4.500 
D i rp l ry  STREAM 3 1 2 
Unit.: Pr- S T M  STAB 
Format:CEN-& To 5 T M  
Phaa HI- LIOUID VAPOR 
Il2 O. 005 3 PPB 0.162 
CH4 0.026 3 PPU 0.811 
BEmENE 0.712 0.734 0.027 
IDLUENE 0.245 0.253 
0 tPtIEmt 0.012 0.012 
Résultats de la simulation partielle de la colonne de benzène : 
Oat i  and T h e :  A u c u n  18, 1997 3:50:34 P.M. 
Usornama : dlrllo 
Most Coœputir: lynx 
h c h l n i  Type: IBn-RISC 
fit. IO: ECOLUIX 
Hinimm Reflux Ratio 1.300969 
 ACCU.^ R ~ L ~ U X  furia 1. S ~ O O O O  
~inimum scaqes 22.7 
Accual l!quilibrfum Strqas 46.2 
N u i a ~ r  of k ~ ~ a ï  Stages Abave F..d 28.8 
Reboiler Heacrnq Requrreâ 3.608749*6 WATT 
Condensur Coolinq Requrred S. 60389E*6 V A R  
Fead Stage Lacacaon 29.8 
Discillace T.ap.riture 105.7494 C 
Botcm Tesqmracure 147.9911 C 
Drscl llate VI Feed -7338893 
HETP 
-----------UII~~~I---~~-~~--HH----~---U--HI-.--------------*---- 
Oata Z l h  created by ASPW PWS ~ 1 .  9.2-1 on 16:26:46 Wu6 Dec 3 .  1997 
Run 10: COL-BZ 1c.r: STREAM-SUU Serran: Stream-Suca.C).in 
~-----~~*--~~---------~~-*C-----------C----------C-------C--------~C-----------C----------C-------C--------~~~-C~~~~~<~~~~-C~~~~-C-----~----------- 
Oisplay S T R E M  1 BENzEUE TOL-DIPH 
unita: PL- COL-BWZ COL-B&NZ 
Format: tE1I-E To COL-BLWZ 
Phes UQüID LXQVID LIQüID 
Tesp.ricure [c]  222.8 105.7 148.0 
Pterrure [BARI 17-57 2.07 2.4t 
Vapar Frac 0.000 0.000 O. 000 
HOl.  Flow [RHûLlHRI 360.730 264.736 95.944 
MSS Flow IKWHRI 29800.04S 20679.498 9120.547 
vol- rlov ICUMIHRI 47.086 26.264 ~2.100 
Enthalpy [c)(BT~/H~ 25.543 15.180 3.555 
MOL. FLOW [IMOL/HRJ 
H2 
CH 4 
BENZeNE 265 -000 264 -73s O -265 
TOLUEWE 91.230 0.001 91.229 
D LPHENYL 4 . ~ 0  4. sua 
nala Frac 
Résultats de la simulation partielle de la colonne de Toluène : 
ASPEN PLUS Version: 9.2-1 
Date and T M :  AUUJST 18. 1997 3:45:07 P.H.  
usernuœ: dia110 
nait Cocnputer: lynx 
nichtne Type: IBn-RLSC 
s i te  ID: K O L U L X  
Convmrgencm Scatus :  a l ock  Co ip l eC~d  H a r ~ . l l y  
Prop.rry seaeus: 
OK t 
Unimua Reflux Rat io  -0324730 
AcCurl üe f l ux  Rat io  .O400000 
ninimur ~ r a p r s  5.39 
Aetu.1 QuiLibci rn i  S tages  68.2 
Num8er of Actual  S tages  Ahowm Feed 41.3 
ReboLLet We.Clf8g - i d  7.68600E+S UA- 
Ccndenaet Coollng RequirrQ 8.98387E+S WATT 
Pmed Scaqe b u c i o n  42.3 
O l s t i l l a r e  T.mprraeuce 112.4364 C 
Bottom teœpera tur r  256.6122 C 
D L S C ~ U ~ C ~  V. F O ~  -9sz039a 
L(ETP 
U I I - ~ - l œ œ - . . - œ 1 1 - - I I - U U - - H I I W I W I ~ H 1 - - - - - - - - ~ - - w œ - - -  
Dacr Cile  creaced by G P P i  PLUS -1, 9.2-1 on 16:33:1L W a d  Dac 3, 1991 
Run 10: COL-TOL Ir-: S t W - S U r c  Scrmen: SCrmin-Sum.Haln 
c----------<---------C----------~----c-------<--***----<---------<---------- 
01sp1.y SM 1 
Unlta:  Prom 
format:  GENJ To COL-TQL 
Phas LIQUID 
tempera tura  (CI 140.1 
Pr.8sura lm] 1 -41  
Vipor Prac  0.000 
m ~ e  FLOW ~ ~ L / H R J  9 s . m 1  
Mas8 Flou [KWHRI 9099.931 
VOL- ~ I O W  CCVIVHRI 12 .07s 
Ent iu lpy  o+PIN/HR 3.541 




ZOWENE 91 -230 
OIPHCNïL 4 -500 
HoLe Frac 












Display  STREms 1 TOLLIWE DIPHENTL 
UnlCs: Fr- COL-TOL COL-rOL 
Format: CENS To COL-TOL 
Pha. LIWID LIQUID LIWID 
HZ 
ANNEXE 5 
Note : chaque courbe représente une valeur de la quantite de chaleur ajoutée 
dans Ie flash 
DTV : debit de tolubne recupCrt5 dans la phase vapeur en km01 / hr 
PRES : pression en bar 
RÉPART~TTON DES COMPOSANTS CHIMIQUES 
DANS LES MODULES SEP 2 
Régiage du diviseur principai i rentrée du groupe séparation du liquide : 
Régiage du diviseur principai à I'entrée du groupe purge et recyciage du gaz : 



































' Un schemn avec une echelle plus grande est disponible la fin du doaunent 
ANNEXE 8 
SPÉCIFICATIONS DES COURANTS D'ENTRÉE, DE SORTE 
ET DES PARCOURS DE TRANSIT 

























chaleur dans le flash 
8 1 
9 1 






refroidissement à la 




Parcours de transit 
Alternat ives 
- -- - 
Courants d'entrée 
compresseur 
chaleur dans le flash 
85 
97 





chaleur dans le flash 












Parcours de transit 
82 + 102 
82 + 88 
94 + 102 
ANNEXE 9 
EXPRESSIONS ALGÉBRIQUES 
DES CONSOMMATIONS D'EXERGIE 
Note : pour les numéros des courants. se réfkrer sur la schéma d'écoulement de ia 
superstructure à aprcictdés concurrents» de l'annexe 7. 
Conso rnmation d'exergie thermomécanique 
Bp = ETP 27 - ~ ~ ~ ~ + m ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~ - ~ ~ ~ )  
Bt = r n ~ e ~ p  24 
Consommation d'exergie chimique 
Bp = nruexT24+nT26(exT"-e~T29)+nH228(ex~8-~) 
25 24 26 29 25 24 25 24 Bt = nez exe, + n ~  )+nx2 extu )+nM  ex^ 
BI-b : 
Consommation d'exergie thermomécanique 
Bp = E ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ + E ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ ' + E ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ + ~ ~ ~ ( ~ ~ ~ ~ - ~ ~ ~ ~ )  
B t=m19eTp65+mzo(em20-e-rp65)+m22(e~U-eTP34) 
Consommation d'exergie chimique 
23 ~ ~ = n ~ ~ ~ e ~ ~ ~ ~ + n ~ 2 ~ ( e ~ ~ ~  - e ~ ~ ~ ~ )  
65 6 5 B t=nMexM + n ~ = e x ~ ,  +nHZ22(e~H2-e~H~30) 
B2-a : 
Consommation d'exergie thermomécanique 
B p=~Tp46-~Tp48+~lp'o-~m49+ms (eTpS ' -eVS3) 
B t=m47ew44 
Consommation d'exergie chimique 
B p=nT"7exTe'+nT46 (exT4'*exTS9) +nd l (ex& l -exmS3) 
~ t = n ~ ~ ~ e ~ ~ ~ + n ~ : ~ e ~ ~ + n ~ ~ ~ e ~ ~ ~ + n ~ ~ ~ ( e x ~ ~ ~ - e x ~ ~ ~ )  
B2-b : 
Consommation d'exergie thermomécanique 
Bp = E T ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ + E ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ + E ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ + E ~ ~ - E ~ ~  
B t= mWeTp36+m3s(eTp36-erp35) 
Consommation d'exrrgie chimique 
~ ~ = n ~ ~ e x ~ ~ ~ + n ~ ~ ~ ( e x ~ ~ ~ - e x ~ + n ~ ~ ~ ( e x H L J ~ ~ )  
B t=nM"exM36+ns,'4rxB~6+nH2(>')(e~H269-e~H~ l )+n~o(e~M40-e~M41)+nM42(e~M42-e~~52) 
Consommation d'exrrgie thermomécanique 
~ t = m ~ ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~ ~ - ~ ~ ~ ~ ) + m ~ ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~ ~ - ~ ~ ~  1 ) - ~ l p 1 2 8 + ~ T p 1 2 1  
Consommation d'exergie chimique 
~ t = n ~ ~ ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~ ~ - e ~ ~ ~ ~ ~ )  
Consommation d'exrrgie thermo mkcanique 
B p=ETP 146-ETp123+ETp126-~TP147 
B t = ~ ~ ~ ~ ~ ~ - ~ ~ ~ ~ ~ ~ + ~ ~ ~ ~ ~ ~ - ~ ~ ~ ~ ~ ~ + m ~ ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~ ~ - e ~ ~ ~ ~ )  
Consommation d'exergie chimique 
~ t = n ~ ~ ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~  1-exT126) 
B4-a : 
Conso m a t  ion d'exergie thermomécanique 
Bp = m87(e$'-ev108) 
Br = ms2(eTp108-erp92)+mg2(eTP9t-eTp99)-~TP108+~TPg' 
Consommation d'exergie chimique 
~ t = n ~ ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~ ~ - e ~ ~ ~ ~ )  
Conso mrnation d'exergie thermomécanique 
Bp = Erpl 1 4 - ~ T p 9 3 + ~ T p 8 8 - ~ T p 1 4 3  
B ~ = E ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ + E ~ ~ ~  14-~TP136+mI 36(eTp136-eTp'02) 
Consommation d'exergie chimique 
~ t = n ~ ~ ~ ( e ~ ~ ~ ~ - e ~ ~ ~ ~ )  
Consommation d'exrrgie thermomécanique 
B t=mss(enl 10-erp98)+m98(en98-eTp' 10)+~Tp8S-~ ip1  l0 
Consommation d'exrrgie chimique 
~t = nT89(erp1 'O-eTg9) 
B5-b : 
Consommation d'exergie thermomécanique 
Bp = E ~ ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ + E ~ ~ ~ ~ - E ~ ~ ~ ~ ~  
Bt= '+ET$ 13-~7pL37+rn137(eTp127-eTp103) 
Consommation d'exergie chimique 
~t = nT90(exT1 ' l-exT9U) 
B6-ri1 : 
Consommation d'exrrgie thermomécanique 
Bt = ~ ~ ~ ~ - ~ ~ ~ ~ ~ ~ + m 7 ~ e ~  07+~Tp72-~Tp74+m76(eTp74-e-p76) 
Consommation d'exergie chimique 
~ ~ = n ~ " e x ~ ~ ~ + n ~ ~ ~ ~ e x ~ ~ ~ - e ~ ~ ~ ~ ~ + n ~ ~ ~ ~ e ~ ~ ~ ~ ~ - e ~ ~ ~ ~ )  
B6-bl : 
Consommation d'exergie thermomécanique 
Bp = E ~ ~ ' ~ ~ - E ~ ~ ~  
Bt = ~ r p ~ ~ - ~ ~ ~ ~ ~  
Flash F1 : 
Consommation d'exrrgie chimique 
12 1 1  Bp = n~ (exT - e ~ T ' ~ ) + n ~ ~ " ( e x ~ ~ l  l -exH213)
ANNEXE 10 
SCHÉMA D'ÉCOULEMENT DE LA SUPERSTRUCTURE 
APRÈS LA PREMIÈRE T LA DEUXIÈME RÉDUCTION~ 
' Un schéma avec une khelle plus grande est disponibie h fui du damnent 
ANNEXE 11 
FICHIER DE RÉSULTATS DE LA SOLUTION  FINALE^ 
* Un sctitma avec une echelle plus grande est disponible ii la fin du document 
Daca f i le  creacrd by ASPW eUlS Rel. 9.2-1 on 20:06:06 Hon Oct 20, 1997 































































FICHES DE DONNÉES DES SIMULATIONS 
Fichier de données de la simulation de la superstructure 
à uprocédés concurrentes* : 
;;Input S u m q  created by ASPEN PLUS Rel. 9.3-1 at 0857: 1 1 Wed Oct 29, 1997; 
Directory SYS$SYSDEVICE:[USER.DIALLO] Fiienarne inputss-inp; 
TITLE 'SIMULATION DE LA SUPERSTRUCTURE' 
IN-UNITS SI MASS-FLOW='KG/HR8 MOLE-FLOW='KMOL/HR8 & 
VOLUME-FLOW='CUM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C DELTA-T=C 
&PDROP-PER-HT='MBAR/Mt PDROP=BAR 
DEF-STREAMS CONVEN ALL 
DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS 1 INORGANIC / & 
NOASPENPCD 
PROP-SOURCES PURECOMP 1 AQUEOUS / SOLIDS 1 INORGANIC 
COMPONENTS 
H2 H2 H2 / 
CH4 CH4 CH4 1 
BENZENE C6H6 BENZENE / 
TOLUENE C7H8 TOLUENE / 
DIPHENYL C 12H 10 DIPHENYL 
FLOWSHEET 
BLOCK B 1 IN=57 OUT= 1 
BLOCK B2 I N 3 8  OUT=2 
BLOCK B3 IN=l 3 1 OUT=3 
BLOCK B4 IN=2 54 OUT=4 
BLOCK FOUR1 IN=3 OüT=S 
BLOCK FOUR2 IN=4 OUT=6 
BLOCK REACT 1 IN=5 OUT=7 
BLOCK REACT2 IN=6 OUT=8 
BLOCK COND 1 IN=63 OUT=9 
BLOCK COND2 IN=64 OUT= 10 
BLOCK B12 I N 9  I O  OUT=I 1 
BLOCK FI IN=1 1 OUT=12 13 
BLOCKB14 IN=12 OUT=15 14 
BLOCK B 15 IN= 13 OUT=55 56 
BLOCK B 16 IN=14 OUT=24 16 
BLOCK B 17 IN=lS OUT=44 32 
BLOCK B i 8  IN=16 OUT=17 18 
BLOCK MEMBS 1 IN=65 OUT= 1 9 140 
BLOCK B20 IN= 1 8 OUT=2 1 
BLOCK B22 IN=22 2 1 23 OUT=30 
BLOCK B23 IN=24 OUT=25 26 
BLOCK B24 IN=26 OUT=27 
BLOCK B2S IN=27 28 OUT=29 
BLOCK B26 IN=29 30 OUT=3 1 
BLOCK B27 IN=32 OUT=33 37 
BLOCK MEMB2 IN=36 OUT=34 139 
BLOCK ABS2 IN=37 38 134 OUT=40 60 
BLOCK B32 IN=40 69 O U T 4  I 
BLOCK B33 I N 4 1  OUT=42 
BLOCK B34 IN=42 43 OUT=52 
BLOCK B35 IN& OUT=45 47 
BLOCK ABS 1 I N 4 5  46 1 33 OUT=49 59 
BLOCK B38 I N 4 9  OUT=50 
BLOCK B39 IN=50 5 1 OUT=53 
BLOCK B40 IN=52 53 OUT=S4 
BLOCK B42 IN=8 OUT164 
BLOCK B43 IN=7 OUT=63 
BLOCK B45 IN= 17 OUT=65 
BLOCK B46 IN=33 OUT=36 
BLOCK B47 I N 4 8  OUT=46 
BLOCK B48 IN=39 OUT=38 
BLOCK MCOMP 1 IN=SO OUT=22 
BLOCK MCOMP2 IN=35 OUT=69 
BLOCK B5 1 IN=62 OUT=70 7 1 
BLOCK STAB2 IN=107 OUT=73 72 
BLOCK F2 IN= 1 O6 OUT=78 79 
BLOCK COLBZ2 IN=74 OUT=76 75 
BLOCK COLBZ3 IN=79 OUT=80 84 
BLOCK B56 IN=75 OUT=8 1 82 
BLOCK COLTOL2 IN= 108 O U T 3 2  87 
BLOCK F3-2 IN=109 OUT=Y3 143 
BLOCK B62 IN=72 OUT=74 
BLOCK B63 IN=76 OUT=77 
BLOCK B64 IN430 OUT=83 
BLOCK B65 IN=84 OLJT=85 86 
BLOCK COLTOL3 IN= 1 1 O OUT=%? 89 
BLOCK F3-3 IN=ll  I OUT=% 145 
BLOCK B68 I N 4  1 92 OUT=99 
BLOCK B69 IN=94 136 OUT= 102 
BLOCK B70 I N 3 7  98 OUT=lûû 
BLOCK B7 1 IN=96 137 OUT=103 
BLOCK B72 IN=99 102 OUT= 104 
BLOCK B74 IN=103 100 OUT=105 
BLOCK B75 IN=l04 105 OUT=58 
BLOCK B76 IN=7 1 OUT= 106 
BLOCK B77 IN=70 OUT= 107 
BLOCK B78 IN=8 1 OUT= 108 
BLOCK B79 IN=82 OUT= 109 
BLOCK B80 I N 4 5  OUT=[ 10 
BLOCK B8 1 IN=86 OUT=I 1 1 
BLOCK B82 IN=56 59 60 OUT=62 
BLOCK STAB1 IN=138 OUT=ll7 115 
BLOCK COLBZ 1 IN= I 16 OUT= 1 1 8 120 
BLOCK B85 IN=lI8 OUT= 1 1 Y 
BLOCK B86 IN=115 OUT=116 
BLOCK B87 IN= 1 20 OUT= 1 2 1 1 22 
BLOCK COLTOL 1 IN= 1 28 OUT= 129 127 
BLOCK M-1 IN=141 OUT=123 147 
BLOCK B94 IN=125 135 OUT= 132 
BLOCK B95 IN=12 1 OUT= 128 
BLOCK B96 IN=129 130 OUT=131 
BLOCK B97 IN= 1 3 1 1 32 OUT=S7 
BLOCK B98 IN=lOl OUT=133 134 
BLOCK B 102 IN=% OUT= 138 
BLOCK B 103 IN= 139 OUT=35 
BLOCK B 104 IN= 140 OUT=20 
BLOCK B 106 IN=78 OUT= 1 O 1 
BLOCK B 108 IN= 1 14 OUT= 136 
BLOCK B 109 IN= 143 OUT=88 
BLOCK BI 11 IN=ll3 OUT=137 
B LOCK B 1 12 IN= 145 OUT=9O 
BLOCK B 114 IN=146 OUT= 135 
BLOCK BI15 IN=I47 OUT=126 
BLOCK B5 IN=123 OUT=I46 
BLOCK BI1 IN=122 OUT=l4l 
BLOCK B 13 IN=93 OUT= 1 14 
BLOCK B 19 IN=% OUT= 1 13 
PROPERTIES RK-SOAVE 
PROP-DATA RKSKU- 1 
IN-UNITS SI MASS-FLOW='KGIHR' MOLE-FLOW='KMOUHR' & 
VOLUME-FLOW=%UM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C 
DELTA-T=C & 
PDROP-PER-HT='MB ARIM' PDROP=B AR 
PROP-LIST RKSKIJ BPVAL H2 CH4 -.O222000000 
BPVAL H2 TOLUENE -3900000000 
BPVAL CH4 TOLUENE .0978000()00 
BPVAL CH4 H2 -.0222OOOoO 
BPVAL CH4 BENZENE .0209000(K)O 
BPV AL BENZENE CH4 .O209000000 
BPVAL TOLUENE CH4 -0978000000 
BPVAL TOLUENE H2 -3900000000 
PROP-SET PS- 1 AVAILMX UNITS='KJ/KG1 SUBSTREAM=MIXED 
PROP-SET PS-2 AVAILMX UNITS='KJ/KG1 SUBSTREAM=MIXED TEMP=25 & 
PRES= 1 .O 13 
STREAM 23 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92 
MOLE-FLOW H2 68.72 1 CH4 3.62 1 BENZENE O / TOLUENE O & 
1 DIPHENYL O 
STREAM 28 
SUB STREAM MEED TEMP=38 PRES=37.92 
MOLE-FLOW H2 195 1 CH4 10.26 1 BENZENE O / TOLUENE O & 
/ DIPHENYL O STREAM 39 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=l .O 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O / TOLUENE 5.6 1 & 
DIPHENYL O 
STREAM 43 
SUBSTREAM M E E D  TEMP=38 PRES=37.92 
MOLE-FLOW H2 69.014 1 CH4 3.63 / TOLUENE O 
STREAM 48 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1 .O 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O 1 TOLUENE 5.6 1 & 
DIPHENYL O 
STREAM 5 1 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92 
MOLE-FLOW H2 194.6 17 / CH4 10.085 / BENZENE O 1 & 
TOLUENE O / DIPHENYL O 
STREAM 57 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1.0 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O I TOLUENE 279.6 1 & 
DIPHENYL O 
STREAM 58 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38.8 PRES=1.0 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O 1 TOLUENE 28 1 / & 
DIPHENYL O 
STREAM 9 1 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= L .O 13 
MOLE-FLOW H2 O 1 CH4 O / BENZENE O 1 TOLUENE 3 1.58 / & 
DIPHENYL O STREAM 94  
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O / TOLUENE 32.53 1 & 
DPHENYL O 
STREAM 96 SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=l .O13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O / TOLUENE 32.8 / & 
DIPHENYL O 
STREAM 97 SUBSTREAM MKED TEMP=38 PRES= 1 .O 13 
MOLE-FLOW H2 O f CH4 O / BENZENE O f TOLUENE 3 1.9 1 & 
DIPENYL O 
STREAM 125 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1 .O 1 3 
MOLE-FLOW H2 O 1 CH4 O / TOLUENE 7 f .O4 / DIPHENYL O 
STREAM 130 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1 .O 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O 1 BENZENE O / TOLUENE 68.96 / & 
DIPHENYL O 
BLOCK B3 MIXER 
BLOCK B4 MIXER 
BLOCK B 12 MIXER 
BLOCK B22 MIXER 
BLOCK B25 MIXER 
BLOCK £326 MIXER 
BLOCK B32 MIXER 
BLOCK B34 MIXER 
BLOCK B39 MIXER 
BLOCK B40 MIXER 
BLOCK B68 MIXER 
BLOCK B69 M E R  
BLOCK B70 MIXER 
BLOCK B7 1 MIXER 
BLOCK B72 MIXER 
BLOCK B74 MIXER 
BLOCK B75 MIXER 
BLOCK B82 MIXER 
BLOCK B94 MIXER 
BLOCK B96 MIXER 
BLOCK B97 MIXER 
BLOCK B 18 FSPLIT 
FRAC 17 0.303 1 
BLOCK B23 FSPLIT 
FRAC 25 0.303 1 
BLOCK B27 FSPLïï 
FRAC 33 0.303 1 
BLOCK B35 FSPLIT 
FRAC 47 0.303 1 
BLOCK B51 FSPLIT 
FRAC 70 0.5 
BLOCK B56 FSPLIT 
FRAC 8 1 0.5 
BLOCK B65 FSPLIT 
FRAC 85 0.5 
BLOCK B87 FSPLIT 
FRAC 121 0.5 
BLOCK B98 FSPLIT 
FRAC 133 0.5 
BLOCK B 14 SEP2 
DESCRIPTION "SEPARATEUR SORTIE F1 VAP : ENTRE +BZ ET - BZ" 
FRAC STREAM= 14 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE & 
TOLUENE DIPHENYL FRACSd.503 0.5005 0.507 0.496 O 
BLOCK B 15 SEP2 
DESCRIPTION "SEPARTEUR SORTIE FI ENTRE +BZ ET - BZ" 
FRAC STREAM=55 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE lk 
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.5 1 0.504 0.51 1 0.5 0.5 1 I 
BLOCK B 16 SEP2 
DESCRIPTION "GROUPE +H-BZ / -H -BZW 
FRAC STEEAM=L6 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE & 
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.4966 0.477 0.487 0.486 O 
BLOCK B 17 SEP2 
DESCRIPTION "GROUPE RECYCLAGE +H+BZ / -H+BZW 
FRAC STREAM=32 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE & 
TOLUENE DIPHENYL FRACSS.494 0.478 0.486 0.485 O 
BLOCK MEMB2 SEP2 
PARAM PRESS 
FRAC STREAM=34 SUB STREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE 
TOLUENE & 
DIPHENYL FRACS= 1 I 1 1 
FRAC STREAM= 139 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 FRACS=l 
BLOCK MEMBS 1 SEP2 
DESCRIPTION "MEMBRANE " PARAM PRES=O FRAC STREAM=19 
SUBSTREAM=MIXED COMPSSH4 BENZENE TOLUENE & DIPENYL 
FRACS=l 1 1 1 
FRAC STREAM= 140 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 FRACS= 1 BLOCK 
B 1 1 HEATER PARAM PRES=(). 12 DUTY=O BLOCK B42 HEATER PARAM 
PRES=32,06 DUTY=O BLOCK B43 HEATER PARAM PRES=32.06 D W = û  
BLOCK B62 HEATER PARAM PRES=2.07 DUTY=O 
BLOCK B63 HEAïER PARAM TEMP=25 PRES=1.0 13 
BLOCK B64 HEATER PARAM TEMP=25 PRES=l.O 13 
BLOCK B76 HEATER PARAM PRES=2.07 DUTY=O 
BLOCK B77 EATER PARAM PRES=17.57 DUTY=O 
BLOCK B78 HEATER PARAM PRES= 1.35 DUTY=O 
BLOCK B79 KEATER PARAM PRES=û. 12 DUTY=O 
BLOCK B80 HEATER PARAM PRES=1.35 DUTY=O 
BLOCK B8 1 HEATER PARAM PRES=O. 12 DUTY=û 
BLOCK B85 HEATER PARAM TEMP=25 PRES=1.0 13 
BLOCK B86 HEATER PARAM PRES=2.41 D U T Y d  
BLOCK B95 HEATER PARAM PRES=1.35 DUTY=O BLOCK B102 HEATER 
PARAM PRES=17.57 DUTY=û 
BLOCK B 103 HEATER PARAM PRES=-40 DUTY=O 
BLOCK B 104 HEATER PARAM PRES=-40 D U T Y d  
BLOCK B 108 HEATER PARAM PRES= 1.0 13 VFRAC=O 
BLOCK B I l  1 HEATER PARAM PRES=I.013 VFRAC=û 
BLOCK B 1 14 HEATER PARAM PRES= 1 .O 13 VFRAC=O 
BLOCK COND 1 HEATER PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06 
BLOCK COND2 HEATER PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06 
BLOCK FOUR1 HEATER DESCRIPTION "FOUR DE PRECHAUFFAGE " 
PARAM TEMF'=62 1.1 PRES=34.47 
BLOCK FOUR2 E A T E R  PARAM TEMP=62 1.1 PRES=34.47 
BLOCK F1 FLASH2 DESCRIPTION "FLASH PRINCIPAL F1 "PARAM PRES=32.06 
DUTY=O 
BLOCK F2 FLASH2 PARAM PRES=2.07 DUTY=O 
BLOCK F3- 1 FLASH2 PARAM P R E S S .  12 DüTY= l 3 0 O  
BLOCK F3-2 FLASH2 PARAM PRESd.  12 DUTY=80000 
BLOCK F3-3 FLASH2 PARAM PRES-r\. 12 DUTY=80000 
BLOCK COLBZI DSTWU PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOV".999 
HEAVYKEY=TOLUENE & RECOVH=0.000 1 PTOP=2.07 PBOT=2.4 1 RR= 1.56 
BLOCK COLBZ2 DSTWU PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOw.999 
HEAVYKEY=TOLUENE & 
RECOVH=û.00000 1 PTOP=2.07 PBOT=2.4 1 RDV=û RR= 1.69 
BLOCK COLBZ3 DSTWU PARAM LIGHTKEY=%ENZENE RECOVIï=û.999 
HEAVYKEY=TOLUENE & 
RECOVH=O.ûûO 1 PTOP=2.07 PBOT=2.4 1 RDV4.003 RR= 1.29 
BLOCK COLTOL 1 DSTWU PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVLdl.999 
HEAVYKEY=DIPHENYL & 
RECOW=O.Oûûû 1 PTOP= 1 .O 13 PBOT= 1.35 RR4.042 
BLOCK COLTOL2 DSTWU PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL-0- .Y99 
HEAVYKEY=DIPHENYL & 
RECOVH=û.ûûûû 1 PTOP= 1 .O 13 PBOT= 1-35 RRdl.04 
BLOCK COLTOL3 DSTWU PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL-O- .Y99 
HEAVY KEY=DIPHENYL & 
RECOVH=O.O 1 PTOP= 1 .O 13 PBOT= 1.35 RR=O.O4 1 
BLOCK STAB 1 DSTWU DESCRIPTION "colonne de stabilisation sans recuperation 
de bn" PARAM LIGHTKEY=CH4 RECOVL=û.999 HEAVYKEY=BENZENE & 
RECOVH=O.ûO 1 PTOP= 17.23 PBOT= 17.57 RDV=I Rk0.0507 
BLOCK STAB2 DSTWU PARAM LIGHTKEY=CH4 RECOVL=0.999 
HEAVYKEY=BENZENE & 
RECOVH=û.Oll PTOP=17.23 PBOT= 17.57 RDV-1 RR=0.0344 
BLOCK ABS1 RADFRAC DESCRIPTION "ABSORBEUR AVEC -H" PARAM 
NSTAGEzli ABSORBER=YES FEEDS 45 11 ON-STAGE / 46 1 ON-STAGE 1 
133 11 PRODUCTS 49 1 V 159 1 1  L P-SPEC 1 32.06 COL-SPECS Q1=0 
QN=O MOLE-RDV= 1 
BLOCK ABS2 RADFRAC 
PARAM NSTAGE-11 ABSORBER=YES 
FEEDS 37 1 1 ON-STAGE / 38 1 ON-STAGE 1 134 1 1 
PRODUCTS 40 1 V / 60 1 1 L 
P-SPEC 1 32.06 COLSPECS Q 1 =0 QN=O MOLE-RDV= 1 
BLOCK REACTl RSTOIC 
DESCRIPTION "REACTEUR SANS RECYCLAGE DE BENZENE" 
PARAM PRES=34.47 DUTY=û SERIES=YES 
STOIC 1 MIXED TOLUENE - 1 / H2 - 1 / BENZENE 1 / CH4 1 
STOIC 2 MIXED BENZENE - 1 1 H2 0.5 / DPHENYL 0.5 
CONV 1 MIXED TOLUENE 0.75 
CONV 2 MIXED BENZENE 0.03 1 
BLOCK REACT2 RSTOIC 
DESCRIPTION "REACTEUR AVEC RECYCLAGE DE TOLUENE " 
PARAM PREk34.47 DUTY=O SERIES=YES 
STOIC 1 MIXED TOLUENE - 1 / H2 - 1 / BENZENE 1 / CH4 1 
STOIC 2 MIXED BENZENE -1 / H2 0.5 / DIPHENYL, 0.5 
CONV 1 MRCED TOLUENE 0.75 
CONV 2 MIXED BENZENE 0.03 1 
BLOCK B 1 PUMP PARAM PRES=37.92 EFFd.95 
BLOCK B2 PUMP PARAM PRES=37.92 EFF4.95 
BLOCK B47 PUMP PARAM PRES=32.06 EFF=0.95 
BLOCK B48 PUMP PARAM PRES=32.06 EFF=0.95 
BLOCK B 109 PUMP PARAM PRES= 1 .O 13 EFF=0.95 
BLOCK B 1 12 PUMP PARAM PRES= 1 .O 13 EFF=0.95 
BLOCK B 1 15 PUMP PARAM PRES= 1 .O13 EFF=O.95 
BLOCK B5 COMPR PARAM TYPESPSA-POLYTROP PRES=l.O13 PEFFz0.72 
MEFFdl.7 PERFOR-PARAM GPS A-B ASISSUCTION 
BLOCK B 13 COMPR PARAM TYPE%PSA-POLYTROP PRES=l .O 13 M E M . 7  
BLOCK B 19 COMPR PARAM TYPEsPSA-POLYTROP PRES=1.0 13 MEFF9.7 
BLOCK B20 COMPR PARAM TYPESPSA-POLYTROP PP?S=37.92 MEFF=0.95 
BLOCK B24 COMPR PARAM TYPE*PSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFFdI.95 
BLOCK B33 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFFd.95 
BLOCK B38 COMPR PARAM TYPE&PSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF4.95 
BLOCK B45 COMPR PARAM TYPE*PSA-POLYTROP P R E S 4  1 .O 13 MEFF=0.95 
BLOCK B46 COMPR PARAM TYPE-SPSA-POLYTROP P R E S 4  1 .O 13 MEFF4.95 
BLOCK B 106 MCOMPR PARAM NSTAGEz2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC 
PRESz32.06 FEEDS 78 1 PRODUCTS 101 2 COMPR-SPECS 1 MEFEO.95 / 
2 MEFF=0.95 COOLER-SPECS 1 TEMP= 120 / 2 TEMP= 120 
BLOCK MCOMP1 MCOMPR PARAM NSTAGEz2 TYPE--GPSA-POLYTROPIC 
PREk37.92 FEEDS 20 1 PRODUCTS 22 2 COMPR-SPECS 1 MEFFdl.95 / 2 
MEFFdl.05 COOLER-SPECS 1 TEMP49 / 2 TEMP49 
BLOCK MCOMP2 MCOMPR PARAM NSTAGE2 TYPEGPSA-POLYTROPIC 
PRESz32.06 FEEDS 35 1 PRODUCTS 69 2 COMPR-SPECS 1 MEFFd.95 / 2 
MEFF=û.YS COOLER-SPECS 1 TEMPd9 / 2 TEMPd9 STREAM-REPOR 
MOLEFLOW MOLEFRAC PROPERTIES=PS- 1 PS-2 ;;;;; 
Fichier de données de la simulation de la superstructure 
à «procédés concurrentesn réduite : 
;;Input Surnmary created by ASPEN PLUS Rel. 9.3- 1 at 09:02:28 Wed Oct 29, 1997; 
Directory SYS$SYSDEVICE:(USER.DIALLO] Filename reduc-inp: 
TITLE 'SIMULATION DE LA SUPERSTRUCTURE RÉDUITE' 
IN- UNITS SI MASS-FLOW='KG/HRf MOLE-FLOW='KMOL/KR1 & 
VOLUME-FLOW='CUM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C 
DELTA-T=C & 
PDROP-PER-HT='MBARIM1 PDROP=BAR 
DEF-STREAMS CONVEN ALL 
DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / INORGAMC / & 
NOASPENPCD 
PROP-SOURCES PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / INORGANIC 
COMPONENTS 
H2 H2 H2 1 
CH4 CH4 CH4 / 
BENZENE C6H6 BENZENE / 
TOLUENE C7H8 TOLUENE / 
DIPHENYL C 12H 10 DIPHENYL 
FLOWSHEET 
BLOCK B 1 IN=57 OUT= 1 
BLOCK B2 IN=58 OUT=2 
BLOCK B3 IN=[ 30 OUT=3 
BLOCK B4 IN=2 52 O U T 4  
BLOCK FOUR 1 IN=3 OUT=5 
BLOCK FOUR2 I N 4  OUT=6 
BLOCK REACTI IN=S OUT=7 
BLOCK FEACTS I N 4  OUT=8 
BLOCK COND 1 m=63 OUT=9 
BLOCK COND2 IN=64 OUT= IO 
BLOCK B 12 IN=9 10 OUT= 1 1 
BLOCK FI IN=11 OUT=12 13 
BLOCKB14 IN=i2 OUT132 16 
BLOCK B15 IN43 OUT=55 56 
BLOCK BI8 IN=16 OUT=17 18 
BLOCK MEMBS 1 IN=65 OUT= 19 140 
BLOCK B2O IN= 1 8 OUT=2 1 
BLOCK B22 IN=22 2 1 23 OUT=30 
BLOCK B27 IN=32 OUT=33 37 
BLOCK MEMI32 IN=36 OUT=34 139 
BLOCK ABS2 IN=37 38 134 OüT=40 60 
BLOCK B32 IN=M 69 O U T 4 1  
BLOCK B33 IN=41 O U T 4 2  
BLOCK B34 IN=42 43 OUT=S2 
BLOCK B42 IN=8 OUT=64 
BLOCK B43 IN=7 OUT=63 
BLOCK B45 IN= 17 O U T 4 5  
BLOCK B46 IN=33 OUT=36 
BLOCK B48 IN=39 OUT=38 
BLOCK MCOMP l IN=20 OUT=22 
BLOCK MCOMP2 IN=3S OUT=69 
BLOCK F2 IN= 106 OUT=78 79 
BLOCK COLBZ3 IN=79 OUT=80 85 
BLOCK B64 IN=80 O U T 4 3  
BLOCK COLTOL3 IN=l10 OUT=98 89 
BLOCK B70 IN=97 98 OUT=58 
BLOCK B76 IN=71 OUT=106 
BLOCK B80 IN=85 OUT=I 10 
BLOCK B82 IN=56 6 0  OUT=7 1 
BLOCK STAT31 LN=138 OUT=117 115 
BLOCK COLBZl IN=I 16 OUT=ll8 121 
BLOCK B85 IN=l18 OUT-1 19 
BLOCKB86 IN=115 OUT=116 
BLOCK COLTOL 1 IN= t 28 OüT= 129 1 27 
BLOCK B95 IN= 12 1 OUT= 1 28 
BLOCK B96 IN=129 130 OUT=57 
BLOCK B 102 IN=55 OUT=I 38 
BLOCK B 103 IN=I 39 OUT=35 
BLOCK B 1 O 4  IN= 140 OUT=20 
BLOCK B 106 IN=78 OUT= 134 
PROPERTIES RK-SOAVE 
PROP-DATA RKSKIJ- 1 
IN-UNITS SI MASS- FLOW='KGI<HR' MOLE-FLOW='KMOL/HR1 & 
VOLUME-FLOW='CUM/HR' PRESSURE=B AR TEMPERATWREC 
DELTA-TfC & 
PDROP-PER-HT='MBAWM1 PDROP=B AR 
PROP-LIST RKSKU 
BPVAL HZ CH4 -.0222(KMM)()o 
BPVAL H2 TOLUENE .3900000000 
BPVAL CH4 TOLUENE . O 9 7 8 0  
BPVAL CH4 H2 -.0222(KH)(lOo 
BPVAL CH4 BENZENE .O209000000 
BPVAL BENZENE CH4 .O209000000 
BPVAL TOLUENE CH4 -097800CHKX) 
BPVAL TOLUENE H2 -39- 
PROP-SET PS- 1 AVAKMX UNITS='KJ/KG' S UBSTREAM=MIXED 
PROP-SET PS-2 AVAILMX UNITS='KJ/KG' SUBSTREAM=MIXED TEME25 & 
PRES= 1 .O 13 
STREAM 23 
SUBSTREAM MUCED TEMP=38 PRES=37.92 
MOLE-FLOW H2 142.5 1 CH4 7.5 1 BENZENE O 1 TOLUENE O & 
1 DIPHENYL O 
STREAM 39 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1.0 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O 1 BENZENE O / TOLUENE 1 1.657 1 & 
DIPHENYL O 
STREAM 43 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92 
MOLE-FLOW H2 137.97 1 CH4 7.26 1 TOLUENE O 
STREAM 57 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1 .O 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O 1 TOLUENE 279.6 / & 
DIPHENYL O 
S T E A M  58 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38.8 PRES=l .O13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O 1 BENZENE O / TOLUENE 28 1 / & 
DIPHENYL O 
STREAM 97 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1 .O 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O / TOLUENE 13 1.07 / & 
DIPHENYL O 
STREAM 130 
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES= 1 .O 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O / BENZENE O / TOLUENE 142.27 / & 
DIPHENYL O 
BLOCK B3 MIXER 
BLOCK B4 MIXER 
BLOCK B 12 MIXER 
BLOCK B22 MIXER 
BLOCK B32 MIXER 
BLOCK B34 MIXER 
BLOCK B70 MIXER 
BLOCK B82 MIXER 
BLOCK B96 MIXER 
BLOCK B 18 FSPLIT 
FRAC 17 0.3031 
BLOCK B27 FSPLIT 
FRAC 33 0.303 1 
BLOCK B 14 SEP2 
DESCRIPTION "SEPARATEUR SORTIE F1 VAP : ENTRE +BZ ET - BZ" 
FRAC STREAM= 16 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE & 
TOLUENE DIPHENYL FRACS=û.S 1 0.5 0.507 0.49 O 
BLOCK B 15 SEP2 
DESCEUPTION "SEPARTEUR SORTIE F1 ENTRE +BZ ET - BZ" 
FRAC STREAM=55 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE & 
TOLUENE DIPHENYL FRACSd.5 I 0.504 0.5 19 0.5 0.5 1 1 
BLOCK MEMB2 SEP2 
PARAM PRES=O 
FRAC STREAM=34 SUBSTREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE 
TOLUENE & 
DIPHENYL FRACS=l 1 1 1 
FRAC STREAM= 139 SUBSTREAM=MIXED COMPS=HS FRACS=l 
BLOCK MEMBS 1 SEP2 
DESCRIPTION "MEMBRANE " 
PARAM P R E S 4  
FRAC STREAM= 19 SUBSTREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE 
TOLUENE & 
DIPHENYL FRACS= 1 1 1 1 
FRAC STREAM= 140 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 FRACS= 1 
BLOCK B42 HEATER 
PARAM PRES=32.06 DUTY=O 
BLOCK B43 HEATER 
PARAM PRES=32.06 DUTY=O 
BLOW B64 HEATER 
PARAM TEMP-25 PRES= 1 .O 13 
BLOCK B76 HEATER 
PARAM PRES=2.07 DUTY=û 
BLOCK B80 HEATER 
PARAM PRES=1.35 DUTY=O 
BLOCK B85 HEATER 
PARAM TEMP=25 PRES= 1.0 13 
BLOCK B86 HEATER 
PARAM PRES=2.4 1 DUTY-O 
BLOCK B95 HEATER 
PARAM PRES= 1.35 DUTY=O 
BLOCK B 102 HEATER 
PARAM PRES= 17-57 DUTY=O 
BLOCK B 103 HEATER 
PARAM PRES=-40 DUTY=O 
BLOCK B 104 HEATER 
PARAM PRES=-40 D U T I d  
BLOCK CONDI HEATER 
PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06 
BLOCK COND2 HEATER 
PARAM TEMP=37.77 PRES=32,06 
BLOCK FOUR 1 HEATER 
DESCRIPTION "FOUR DE PRECHAUFFAGE " 
PARAM TEMP=62 1.1 PRES=34.47 
BLOCK FOUR2 HEATER 
PARAM TEMP=62 1.1 PRES=34.47 
BLOCK F1 FLASH2 
DESCRIPTION "FLASH PRINCIPAL Fi" 
PARAM PRES=32.06 DUTY=O 
BLOCK F2 FLASH2 
PARAM PRES=2.07 D U T Y d  
BLOCK COLBZI DSTWU 
PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVkû.999 EIEAVYKEY=TOLUENE & 
RECOVH=û.ûûû 1 PTOP=2.07 PBOT=2.4 1 RR= 1-56 
BLOCK COLBZ3 DSTWU 
PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOvL==û.999 HEAVYKEY=TOLUENE & 
R.ECOVH=û.OOO 1 PTOP=2.07 PBOT=2.4 1 RDV=0.003 RR= 1.29 
BLOCK COLTOL L DSTWLJ 
PARAM LIGHTKEY =TOLUENE RECOVL=0.999 EEAVY KEY =DIPHENYL & 
RECOVH=û.0000 1 PTOP= 1 .O 13 PBOT= 1-35 RR=0.042 
BLOCK COLTOL3 DSTWU 
PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVG-0.999 HEAVYKEY=DIPHENYL & 
RECOVH=û.ûûûûl PTOP=l.013 PBOT=1.35 RRd.041 
BLOCK STAB 1 DSTWU 
DESCRIPnON "colonne de stabilisation sans recuperation de bn" 
PARAM LIGHTKEY=CH4 RECOVL=0.999 HEAVYKEY=BENZENE & 
WCOVH=O.ûûl PTOP=l7+23 PBOT=17.57 RDV=I RRd.264 
BLOCK ABS2 RADFRAC 
PARAM NSTAGE= 1 1 ABSORBER=YES FEEDS 37 1 1 ON-STAGE / 38 1 ON- 
STAGE/ 134 11 & ON-STAGE PRODUCTS 40 1 V / 60 1 1 L P-SPEC 1 
32.06 COL-SPECS Q 1=0 QN=O 
MOLE-RDV= 1 
BLOCK REACTl RSTOIC 
DESCFUPTION "REACTEUR SANS RECYCLAGE DE BENZENE" 
PARAM PRES=34.47 DUTY=O SERIES=YES STOIC I MIXED TOLUENE - 1 
1 H2 -1 / BENZENE i 1 
CH4 1 STOIC 2 MIXED BENZENE - 1 1 H2 0.5 1 DIPHENYL 0.5 
CONV 1 MIXED TOLUENE 
0.75 CONV 2 MIXED BENZENE 0.03 1 
BLOCK REACT2 RSTOIC 
DESCRIPTION "REACTEUR AVEC RECYCLAGE DE TOLUENE " 
PARAM PRES=34.47 DUTY=O SERIESYES STOIC 1 MIXED TOLUENE - 1 / 
H2 -1 1 BENZENE 1 / 
CH4 1 STOIC 2 MIXED BENZENE - 1 1 H2 0.5 / DIPHENYL 0.5 CONV 
1 MIXED TOLUENE 0.75 
CONV 2 MIXED BENZENE 0.03 1 
BLOCK BI PUMP 
PARAM PRES=37.92 EFFa.95 
BLOCK B2 PUMP 
PARAM PRES=37.92 EFFdl.95 
BLOCK B48 PUMP 
PARAM PRES=32.06 EFFS.95 
BLOCK B20 COMPR 
PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95 
BLOCK B33 COMPR 
PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95 
BLOCK B45 COMPR 
PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES4  1 .O 13 MEFkO.95 
BLOCK B46 COMPR 
PARAM TYPE--GPS A-POLYTROP PRES4 1 .O 1 3 MEFF=0.95 
BLOCK B 106 MCOMPR 
PARAM NSTAGEz2 TYPEsPSA-POLYTROPIC PRES=32.06 FEEDS 78 1 
PRODUCTS 134 2 
COMPR-SPECS 1 MEFF=0.95 / 2 MEFF4.95 COOLER-SPECS 1 
TEMP= 120 / 2 TEMP= 120 
BLOCK MCOMPl MCOMPR 
PARAM NSTAGEz2 TYPESPSA-POLYTROPIC PRES=37.92 FEEDS 20 1 
PRODUCTS 22 2 
COMPR-SPECS 1 MEFk0.95 1 2 MEFE0.95 COOLER-SPECS 1 
TEMP=49 1 2 TEMP49 
BLOCK MCOMP2 MCOMPR 
PARAM NSTAGEz2 TYPESPSA-POLYTROPIC PRES=32.06 FEEDS 35 1 
PRODUCTS69 2 
COMPR-SPECS 1 MEFF4.95 / 2 MEFFdl.95 COOLER-SPECS 1 
TEMP=49 1 2 TEMP=49 
STREAM-REPOR MOLEFLOW MOLEFRAC PROPERTIES=PS- 1 PS-2 ;;;;; 
Fichier de données de la simulation de la solution finaie 
3nput Summary created by ASPEN PLUS Rel. 9.3- 1 at 08:41:3 1 Wed Oct 29, 
1997;Directory SYS$SYSDEVICE:[USER.DIALLO] 
Fiiename inputsol.inp; 
TITLE 'SIMULATION DE LA SLUTION FINALE' 
IN-UNITS SI MASS-FXOW='KG/HLI1 MOLE-FLOW='KMOUHR1 & 
VOLUME-FLOW='CUM/HR1 PRESSURE=BAR TEMPERATURES DELTA-T=C 
& PDROP-PER-HT='MBAR/M1 PDROP=BAR DEF-STREAMS CONVEN ALL 
DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS 1 INORGANIC / & 
NOASPENPCDPROP-SOURCES PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS / 
INORGANIC COMPONENTS H2 H2 H2 / CH4 CH4 CH4 / BENZENE C6H6 
BENZENE / TOLUENE C7H8 TOLUENE / DIPHENYL C 12H 10 DIPHENYL 
FLOWSHEET 
BLOCK B2 IN=% OUT=2 
BLOCK B4 IN=2 53 OUT=4 
BLOCK FOUR2 IN=4 OUT=6 
BLOCK REACT2 IN=6 OüT=8 
BLOCK COND2 IN=64 OUT=11 
BLOCK FLASHFI IN=l 1 OUT= 12 13 
BLOCK B27 IN=40 OUT=33 37 
BLOCK MEMI32 IN=36 OUT=34 139 
BLOCK ABS2 IN=38 134 12 O U T 4 0  60 
BLOCK B32 IN=6Y 37 OUT=4 1 
BLOCK B33 IN=41 OUTJ42 
BLOCK B34 I N 4 2  43 OUT=54 
BLOCK B42 IN=8 OUT=64 
BLOCK B46 IN=33 OUT=36 
BLOCK B48 IN=39 OUT=38 
BLOCK MCOMP2 IN=35 OUT=69 
BLOCK FLASHF;! IN=106 OUT=78 79 
BLOCK COLBZ3 IN-79 OUT=80 84 
BLOCK B64 IN=80 OUT=83 
BLOCK COLTOL3 IN-1 IO OUT98 89 
BLOCK B70 IN=97 98 OUT=58 
BLOCK B76 IN=62 OWT=106 
BLOCK B8O IN=84 OUT= 1 10 
BLOCK B82 IN=60 13 OUT=62 
BLOCK B 103 IN= 139 OUT=35 
BLOCK B 106 IN=78 OUT= 134 
PROPERTIES RK-SOAVE PROP-DATA RKSKW- 1 
IN-UNM3 SI MAS S-FLOW='KG/HRt MOLE-FLOW='KMOL/HR' & 
VOLUME-FLOW=%UM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATLRE=C DELTA- 
T=C & 
PDROP-PER-HT=MBAFUM1 PDROkBAR 
PROP-LIST RKSKU BPVAL H2 CH4 -.O222000000 BPVAL H2 TOLUENE 
.3900000000 BPVAL CH4 TOLUENE .O978000000 BPVAL CH4 H2 - 
.O222000000 BPVAL CH4 BENZENE .O209000000 BPVAL BENZENE CH4 
.O209000000 BPVAL TOLUENE CH4 - 0 9 7 8 0  BPVAL TOLUENE H2 
-3900000000 PROP- SET PS- 1 AVAlLMX UNITS='KJ/KGt S UB STREAM=MIXED 
PROP-SET PS-2 
AVAILMX UNITS='KJ/KG' SUBSTREAM=MLXED TEMP=25 & 
PRES= 1 .O 13 PROP-SET PS-3 HMX UNITS='KJ/KGt SUBSTREAM=MIXED 
STREAM 39 SUBSTREAM MUCED TEMP=38 PRES=l.O 13 
MOLE-FLOW H2 O / CH4 O 1 BENZENE O / TOLUENE 22.4 / & 
DIPHJWYL O STREAM 43 SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92 
MOLE-FLOW H2 275.94 / CH4 14.52 / TOLUENE O 
STREAM 58 
SUBSTREAMMUCEDTEMP=38.8PRES=I.013 MOLE-FLOWH2O/CH40/ 
BENZENE O / TOLLJENE 28 1 / & DIPHENYL O STREAM 97 
SUBSTREAM MIXED TEMPz38 PRES=1.013 MOLE-FLOW H2 O 1 CH4 O / 
BENZENE O / TOLUENE 257 1 & DIPHENYL O 
BLOCK B4 MIXER 
BLOCK B32 MIXER 
BLOCK B34 MIXER 
BLOCK B70 MIXER 
BLOCK B82 MIXER 
BLOCK B27 FSPLIT FRAC 33 0.303 1 
BLOCK MEMB2 SEPS PARAM P R E S d  FRAC STREAM=34 
SUBSTREAM=MIXED COMPSSH4 BENZENE TOLlTENE & 
DIPHENYL FRACS= 1 1 1 1 FRAC STREAM= 139 SUBSTREAM=MIXED 
COMPS=H2 FRACS=l 
BLOCK B42 HEATER PARAM PRES=32.06 D U T Y d  
BLOCK B64 HEATER PARAM TEMP=25 PRES= 1.0 13 
BLOCK B76 HEATER PARAM PRES=2.07 DUTY=O 
BLOCK B8O HEATER PARAM PRES= 1.35 DUTY=O 
BLOCK B 103 HEATER PARAM PRES=-40 DUTYS 
BLOCK COND2 KEATER PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06 
BLOCK FOUR2 HEATER PARAM TEMP=62 1.1 PRES=34.47 
BLOCK FLASHFl FLASH2 DESCRIPTION "FLASH PRINCIPAL F1" 
PARAM PRES=32.06 DUTY=û 
BLOCK FLASHF2 FLASH2 
PARAM PRES=2,07 DUTY=O 
BLOCK COLBZ3 DSTWU 
PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVM.999 HEAVY KEY=TOLUENE & 
RECOVH=O.000 f PTOP=2.07 PBOT=2.4 1 RDV=û.003 RR= 1.29 
BLOCK COLTOL3 DSTWU 
PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOW.999 HEAVYKEY=DIPHENYL & 
RECOVH=û.0000 1 PTOP= 1 .O 13 PBOT= 1.35 R R S . 0 4  1 
BLOCK ABS2 RADFRAC 
PARAM NSTAGE= 1 1 ABSORBER=YES 
FEEDS 38 1 ON-STAGE 1 134 1 1 ON-STAGE 1 12 1 1 & 
ON-STAGE PRODUCTS 40 1 V 1 60 11 L 
P-SPEC 1 32.06 COL-SPECS Q 1 s  QN=O MOLE-RDV=l 
BLOCK REACTS RSTOIC 
DESCRIPTION "REACTEUR AVEC RECYCLAGE DE TOLUENE " 
PARAM PRES=34.47 DUTY=O SERIES=YES 
STOIC 1 MPXED TOLUENE - 1 / H2 - 1 1 BENZENE 1 / CH4 1 
STOIC 2 MIXED BENZENE - 1 / H2 0.5 1 DIPHENYL 0.5 
CONV 1 MIXED TOLUENE 0.75 
CONV 2 MIXED BENZENE 0.03 1 
BLOCK B2 PUMP PARAM PRES=37.92 EFFd.95 
BLOCK B48 PUMP PARAM PRES=32.06 EFF=0.95 
BLOCK B33 COMPR PARAM TYPE3=GPSA-POLYTROP 
PRES=37.92 MEFF4.95 
BLOCK B46 COMPR PARAM TYPE--GPSA-POLYTROP 
PRESd 1 .O 13 MEFF=0.95 
BLOCK B 106 MCOMPR PARAM NSTAGE=2 TYPE--GPSA-POLYTIROPIC 
PRES=32.06 FEEDS 78 1 PRODUCTS 134 2 
COMPR-SPECS 1 MEFFdI.95 / 2 MEFE0.95 
COOLER-SPECS 1 TEMP= 120 / 2 TEMP=120 
BLOCK MCOMP2 MCOMPR 
PARAM NSTAGE=2 TYPEsPSA-POLYTROPIC PRES=32.06 
FEEDS 35 1 PRODUCTS 69 2 
COMPR-SPECS 1 MEFFdl.95 1 2 MEFFd.95 
COOLER-SPECS 1 TEMP49 / 2 TEMPd9 
DESIGN-SPEC H2SAR DEFINE H2 MOLE-FLOW STREAM=6 
SUBSTREAM=MIXED COMPONENT=H2 DEFINE TOI, MOLE-FLOW 
STREAM=6 SUBSTREAM=MIXED & 
COMPONENT=TOLUENE DEFINE BEN2 MOLE-FLOW STREAM=6 
SUBSTREAM=MPXED & COMPONENT=BENZENE 
DEFINE DIPH MOLE-FLOW STREAM=6 SUBSTREAM=MIXED & 
COMPONENT=DIPHENYL SPEC "HU(TOL+BENZ+DIPH)" TO "5" 
TOL-SPEC " 1" 
VARY MOLE-FLOW STREAM43 
SUBSTREAM=MIXED CObIPONENT=H2 
L I M I T S  "260" "350" DESIGN-SPEC PB 
DEFINE PB MOLE-FLOW STREAMd33 SUBSTREAM=MIXED & 
COMPONENT=BENZENE SPEC "PB" TO "265" TOL-SPEC "0.05" 
VARY MOLE-FLOW STREAM=97 SUBSTREAM=MIXED 
COMPONENT=TOLUENE L I M l T S  "240" "300" 
STREAM-REPOR MOLEFLOW MOLEFRAC PROPERTIES=PS- 1 PS-2 PS-3 ;;;;; 
PLAN 1 : SC&MA D~ÉCOULEMENT DE LA SUPERSTRUCTURE DE BASE 
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